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RESUMEN 

De acuerdo a los datos obtenidos en diferentes estud1ostt?J. la 

~alidad del oetróleo producido en casi todo el mundo tiende 

disminuir. extrayéndose aceites crudos cada vez con mavor 

contenido de fracciones pesadas: mientras oue en el mercado 

accual y a futuro, la demanda de productos ligeros siempre está 

en aumento. Por esta razón. es necesario contar con procesos de 

desasfaltizac16n eficientes para recuoerar las compuestos ligeros 

contenidos en las fracciones oesadas del petróleo. 

Los Procesos de Extracción Suoercritica. oue son tecnologlas 

basadas en el fenómeno de eouilibrio entre fases en la región 

suoercr1tica de una mezcla. han demostrado ser una alternativa 

eficiente y económica para el desasfaltado de las fracciones 

Pesadas del petróleo. t•l 

Actualmente. la industria de procesamiento de petróleo carece de 

metodologlas sólidas para simulación y desarrollo de ingenieria 

b~sica de Plantas de Oesasfaltizaci6n de Residuos Pesados de 

Petróleo con Procesos de Extracción Suoercr1tica. En este 

trabajo. se describe una Infraestructura Termodinhmica útil en. la 

descripción de las propiedades de fase de mezclas complejas 

asimétricas. típicas de los orocesos de extracción supercritica 

en la industria del oetr6leo. 

La infraestructura está basada en la llamada TermodinAmica 

Continua. la cual permite el manejo y determinación de 

oropiedades de fase de mezclas compuestas cor un inmenso número 

de componentes. como en realidad ocurre en las fracciones pesadas 

del oetr6leo. Con una adaotaci6n una Formulación de 

Criticalidad v con el desarrollo de una Nueva Ecuación de Estado 

para Mezclas Continuas. similar al modelo de Peng-Robinson; se 

ilustran CAlculos de Extracción SuoercrltLca de Mezclas 

Semicontinuas. teniendo al Prooano o al Bióxido de Carbono como 

di.solventes cara la extracción. 
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INTRODUCCION 

En la actualidad y hacia el futuro. la necesidad de diseNar 

procesos eficaces para la desasfaltizaci6n de las fracciones 

cesadas del oetróleo. con el crop6sito de extraer la mavor oarte 

de compuestos cue pueden ser aprovechados cara sin tesis 

secundarias de Productos o como energéticosz se vuelve m~s 

importante. 

Dentro de las tecnologlas cue se utilizan para el desasialtado 

del oetróleo. los procesos de Extracción Supercritica. per~ilan 

como los mAs eficientes v económicos. 

Este trabajo presenta una infraestructura termodin~mica para el 

cAlculo del ecuilibrio entre fases de las mezclas asimétricas de 

hidrocarburos de alto ceso molecular-disolvente. a condiciones 

supercr1ticas. propias de los procesos de extracción sucercr!tica 

de fracciones pesadas de cetr6leo. Esta metodolog!a. estA basada 

en la recientemente desarrollada Teoria de TermodinAmica 

Continua. la cual croporciona una estructura sólida para el 

calculo de propiedades de fase de mezclas multicomponentes 

polidiscersas. 

En la ejecución de c~lculos de eauilibrio entre fases con 

TermodinAmica Continua. los modelos de estado reoueridos para la 

predicción de propiedades de fase. deben ser funciones de las 

v~riables intensivas del sistema v de una variable de 

' distribución continua. En este trabajo. se presenta una Nueva 

Ecuación de Estado para mezclas continuas. similar al modelo de 

Peng-Robinson la cual tiene una dependencia directa sobre la 

temperatura y el peso molecular como variable caracterizante. 

En el crimer capitulo de esta tesis. se presenta la importancia 

oue mantiene Ja Posibilidad de recuperar los compuestos valiosOs 

oue se encuentran disueltos en los residuos cesados del petroleo. 

es decir. los asfaltos. Asimismo. se presentan los orincipales 

procesos de desasfaltización aue se utilizan en las refinarlas 



eKistentes. con una breve descricci6n de los mismos. 

El seQundo caoitulo esta relacionado con la fenomenologla de 

fases aue cresentan las mezclas multicomponentes en la región 

critica de las mismas: también se presenta la fundamentación 

termodinAmica del eQuilibrio entre fases. v la contribución 

determinante de las ecuaciones de estado los c~lculos de 

eauilibrio a condiciones supercriticas. En este mismo cacltulo se 

encuentra una sección en Que se e~plica el procedimiento 

convencional de caracterización de mezclas multicomponentes 

mediante una subdivisión arbitraria en cseudocomponentes. 

En el cap1tulo 3. se menciona el planteamiento en el Que se basan 

las expresiones de Termodinámica Continua para el cálculo del 

eauilibrio entre fases de mezclas complejas. Se presentan las 

ecuaciones de eauilibrio de sistemas semicontinuos. También se 

discuten las propiedades de dos métodos para el cAlculo de 

eauilibrio entre fases con TermodinAmica Continua. 

En este mismo capitulo se presenta una Nueva Ecuación de Estado 

Para Mezclas Continuas. similar al modelo de PenQ-RObin~on 

desarrollada para este trabajo con TermodinAmica Continua. 

cara la cual los parAmetros caracterlsticos son funciones de la 

Temperatura y el Peso Molecular. Adicionalmente aparece una 

secc16n QUe trata sobre la estabilidad v el criterio de 

determinación del punto critico de mezclas semicontinuas. 

En la ~ltima sección de este capitulo. se plantea la metodoloqla 

de cálculos de eauilibrio a condiciones supercrlticas con 

termodinámica continua. 

Finalmente. en el cacltulo cuatro se presentan cálculos de 

eauilibrio entre fases para fracciones pesadas de hidrocarburos 

empleando la mPtodolog1a para mezclas semicontinuas V la nueva 

ecuación de estado descritas en el caoltulo anterior teniendo al 

prooaro v al ~ió~ido ne carbono como disolvente. 



CAPITULO 

EXTRACCION SllPERCRITICA EH LA INDUSTRIA DEL PETROLEO 

1.1 ASPECTOS ENERGETICOS 

En la actualidad. las refinerias modernas debido principalmente a 

las condiciones del mercado, procesan aceites crudos pesados y 

los residuos pesados asociados a estos. 

Un estudio sobre procesos para la eliminación de asfaltos en 

refinerias, realizado por Gusson y Kramer1
•

71 demuestra que, en 

las ref inerlas eMistentes los niveles de materiales no deseables 

para el procesamiento del aceite crudo tales como metales (niquel 

y vanadio>, azufre, nitrógeno, residuos de carbon Ccnradson' y 

asfaltenos de los aceites crudos, se incrementan eMponencialmente 

conforme los yacimientos petrollferos se vuelven m~s pesados. 

Esto hace Que el alto contenido de contaminantes ocasione 

problemas operacionales en el procesamiento de esto~ aceites. 

La realidad de las reservas de petróleo mundiales a largo plazo 

de acuerdo a pronósticos es que, la disponibilidad de aceites 

crudos ligeros disminuirá y que la disponibilidad de aceites 

crudos pesados continuará en aumento, mientras que la demanda de 

productos ligeros aumentará y la de combustibles residuales 

disminuir A. 

A fin de procesar aceites crudos más pesados, se han investigado 

varias alternativas de mejoramiento con el objetivo de alcanzar 

el proceso más económico y con flexibilidad óptima para adaptarse 

a las demandas cambiantes del mercado en el futuro. 

Un promedio de los resultados de varios estudios sobre el . 
Enaa.yo pa.ra. la. delerm\.f\Q.C\.Ón da ca.rbón uno. 

evoporo.ci.Ón y /o p"r6U.au1 de bGJO cond\.c\.or.ao 

••pecú\.ca.do.a, a>epre•odo en "' pe•o. 
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suministro y calidad del aceite crudo en el mundo se dan en la 

Tabla 1.1. En esta tabla se observa que el aceite crudo contiene 

en promedio 

ebullición 

46?. 

normal 

de fracciones 

CTEN> igual 

pesadas, con temperaturas de 

o mayor de 34oºc y 

aproMimadamente 20'l. adicional de residuos pesados con TEN de 

540°C y mayores. Asimismo, se aprecia que la producción de 

aceite crudo aumentarA de B a 9'l. en 1995 con respecto a 1990 con 

un incremento cercano al 11% de residuos pesados con temperaturas 

de ebullición normal <TEN> de 54o0 c y mayores. 

El 

Tabla 1.1 Calidad de aceites crudos en el mundo.'t.?J 

ARO 

ACEITE CRUDO 

MMBPD 

DENSIDAD API 

AZUFRE C?. PESO) 

RESIDUOS CON TEN DE 340°C Y MAYORES 

MM8PD 

CONTENIDO EN EL CRUDO C?. VOL.> 

DENSIDAD API 

AZUFRE <?. PESO> 

RESIDUOS CON TEN DE 54oºc y MAYORES 

MM8PD 

CONTENIDO EN EL CRUDO C?. VOL. l 

DENSIDAD API 

AZUFRE C?. PESO) 

CARBON CONRADSON ()( PESO> 

1995 

53.5 

32.6 

1.03 

24.6 

45.9 

17.7 

1.91 

10.2 

19.0 

9.6 

2.90 

18.4 

1990 

59.6 

32.5 

1.09 

27.0 

46.1 
17-.6-

2.02 

11.4 

19.4 

9.4 

2.96 

19.7 

1995 

63.4 

32.3 

1.16 

29.5 -

46,5 

i7~3cc 
--2.15 

12.6 

19.9 

9.1 

3.15 

19.1 

METALES (ppm PESO> 273.0 283.0 294.0 

esquema tipico del proceso de ref inac i6n'2
cSJ CFig. 1.1) 
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comprende una destilación primaria del aceite crudo, en donde se 

realiza su separación en varias fracciones que son procesadas 

posteriormente para obtener productos valiosos como son el gas 

combustible, gasolina, diesel, etc. 

El producto de fondos de esta destilación primaria consista en 

compuestos con TEN mayor de 34o0 c, los cuales se someten un 

fraccionamiento adicional a presión de vacio obteniendo un 

destilado de vacio integrado por compuestos de TEN de 340 a 540°c 

v un residuo de vacio con TEN mayor a ~4oºc. 

Co.:» se vio ant.erior..,nt.e. la cant.idad de est.os resi.duos 

at.mosféricos y residuos de vacio en las cargas de aceit.es crudos 

procesados se vuelven cada V82: ms J....,ort.ant.es. por lo que es 

necesario cont.ar con procesos eCect.1VO$ para el mejoraaiento de 

estos aceites- haciendo as! tactible su conversión en prodo:tos 

terminados cos:» se .uastra en el esque- de retlnaclón. 

Los productos básicos que se obtienen a partir de residuos de 

petróleo, son asfaltenos, resinas y aceite desasfal~ado. 

Los asfaltenos son compuestos poliaromáticos de alto peso 

molecular que contienen grupos funcionales que incluyen ~etales 

como el vanadio y el niquel, que son perjudiciales durante la 

conversión cat.ali tic a de productos pesados en productos m.ts 

ligeros de mayor valor. Esto se debe a que los •etales que 

contienen desactivan al catalizador y carbonizan a la temperatura 

de catálisis, disminuyendo asi la eficiencia del proceso. Por 

otra parte, su presencia en aceites lubricantes afecta la 

estabilidad fisica de estos, ya que tienden a flocular. 

El niquel y el vanadio, tienen un alto valor comercial ya que son 

metales que por sus propiedades son estratégicos en la industria 

metalera. Como se indica en la Tabla 1.1, el contenido promedio 

de estos metales es aproximadamente de 280 ppm, Y con base en 

estudios realizados estos metales se encuentran en una proporción 

de 4 partes de vanadio por una de n1Quel en el aceite crudo. 
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Si consideramos una refineria que procesa en promedio 150 mil 

barriles de aceite crudo por d1a, de acuerdo a la cantidad 

promedio de metales que contiene, podemos estimar que se podrian 

recuperar varias toneladas por d!a de estos metales, mediante 

algún proceso adecuado. Actualmente en la mayoria de las 

refinerias la mayor parte de estos metales quedan contenidos en 

el combustóleo, el cual se utiliza como principal fuente de 

energ!a en las mismas; parte de estos metales se recuperan como 

6-idos en las operaciones de limpieza de hollin de la cAmara de 

combustión de varios equipos. 

Las r~sinas son una fracción de compuestos intermedios m•s 

ligeros que los asfaltenos, pero mAs pesada que el aceite 

desasfaltado; son menos viscosas y contienen menos metales que 

los asfaltenos. Estos compuestos debido a su acción peptizante 

permiten solubilizar a los asfaltenos produciendo un asfalto m~s 

estable. Sin embargo, se lea puede practicar un tratamiento 

posterior como hidrocraqueo, hidrotratamiento etc., para 

trasformarlas en productos m~s valiosos. 

El aceite desasfaltado es el producto principal, relativamente 

limpio, que contiene menos residuos de carbono y metales que los 

asfaltenos y las resinas. Este aceite cuenta con caracter1sticas 

deseables para ser integrado a las corrientes que se procesan 

para obtener productos m•s valiosos. 

EMisten varios procesos para eliminar los asfaltos de los 

residuos pesados de aceites crudos. Estos procesos emplean 

diversos fenómenos en sus operaciones para separar a los 

co~puestos valiosos. Sin embargo, la mayor parte de las 

tecnologias empleadas actualmente son procesos que ruquieren de 

un consumo intensivo de energia. 

En la siguiente sección se detallan las caracter1sticas 

principales de los procesos de desafaltizaci6n mAs comónmente 

empleados en la industria de refinación del petróleo. 
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1.2 PROCESOS DE DESASF'ALTIZACION DE RESIDUOS DE PETROLEO 

Tradicionalmente a los procesos para eliminar los compuestos 

asfalténicos y resinas de alto peso melecular, del residuo 

obtenido después de las primeras etapas de destilación del aceite 

crudo, se les clasifica como procesos de desasfaltizaci6n. 

Las tecnolog1as convencionalesEzoJ incluyen una eKtracci6n 

liquido-liquido, utilizando propano como disolvente, la cual se 

efectóa a condiciones de operación dentro del intervalo 

T_= 50 - 60°C y P = 35 - 78 atm. Normalmente el proceso consiste 

en mezclar el disolvente caliente con el residuo crudo, 

removiendo asi al aceite ligero como vapor, en tanto que el 

residuo pesado precipita. La ~ezcla de disolvente y aceite 

desasfaltado se separa por destilación o fraccionamiento; lo que 

implica un gran consumo de energia y equipo adicional. Además el 

disolvente recuperado se debe enfriar y condensar antes de 

recircularse. 

Entre los procesos de desasfaltización m~s conocidos se tienen 

los siguientes: 

PROCESO ROSE CResidua1 011 Supercr•~lcal Extrac~16n) 

La alimentación a este proceso puede ser un residuo pesado (de 

vacio> o semipesado <atmosférico> o una mezcla d& éstos. 

En este proceso <Fig. 1.2> la carga se mezcla con el disolvente a 

temperatura y presión elevadas pero subcr!ticas y se introduce 

extractores en donde la fracción pesada de asfaltenos precipita 

de la solución y se retira como liquido por el fondo. La solución 

restante de aceite recuperado-disolvente <producto de domos) 

posteriormente se somete a la temperatura supercr!tica del 

disolvente en un separador donde la fase orgAnica se retira por 

el fondo y el disolvente se recupera por agotamiento posterior 
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PROCESO DE OESASFALTAOO CON PROPANO 

La función de este proceso es obtener fracciones lubricantes 

pesadas contenidas en residuos de vacío mediante extracción con 

propano. El producto que se obtiene est~ libre de asfaltos, 

resinas y metales. 

El proceso· <Fig. t .3> cuenta con una sección de extracción de 

aceites en donde se tienen dos contactares arreglados serie. 

En el primero de ellos se alimentan a contracorriente el residuo 

de vacio y el propano, y se obtiene por el domo una corriente de 

extracto con las especificaciones requeridas, mientras que por el 

fondo se obtiene un aceite pesado que contiene asfalto, resinas y 

metales. Este residuo es aliment~do al segundo contactar y se 

vuelve a mezclar a contracorriente con el disolvente para extraer 

mAs aceite. Adicionalmente, se cuenta con una segunda sección en 

donde se recupera el disolvente contenido en el extracto de los 

dos contactores y el disolvente contenido en el residuo del 

segundo contactar. A este residuo una vez que se le eliminó el 

disolvente se le env1a a almacenamiento, ya sea como asfalto o 

como combust6leo, previa dilución. 

PROCESO IMPEX 

Con a&te proceso se pueden tratar residuos atmosféricos de crudos 

pesados con alto contenido de asfaltenos. La función del proceso 

es eliminar estos altimos compuestos y obtener un producto menos 

pesado para su posterior procesamiento en unidades de destilación 

al vac1o. 

En este proceso la corriente de residuo atmosférico se alimenta a 

contracorriente con el disolvente (que es una mezcla de pentanos 

y/o hexanos> a una columna de extraccion. De aqu1 salen dos 

corrientes: una por el fondo consistente en una fase pesada de 

residuo lMPEX-di~olvente, rica en asfaltenos y metales, y otra 

por el domo formada por una fase ligera de extracto y disolvente. 



PROPANO 

TANQUE 
'FLASH" 
LIGEROS 

AGOTADOR 
DE LIGEROS 
CON VAPOR 

ACEITE OESASFALTADO 

AGOTADOR 
CE ASFALTOS 
CON VAPOR 

ASFALTO 

FIGURA 1.3 ESQUEPM CE UN PROCESO CONVENCIONAL CE DESASFALTIZACION CON PROPANO <O 
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A la fase ligera se le hace pasar a través de un separador de 

extracto/disolvente, un vaporizador de disolvente y 

posteriormente a un agotador de extracto, para recuperar el 

disolvente y recircularlo al proceso. Mientras que la mezcla de 

residuo IMPEX - disolvente se envla a un calentador y 

posteriormente a un separador. EL disolvente recuperado en fase 

vapor se envia a mezclarse con el disolvente efluente del 

agotador de extracto y el residuo IMPEX previo enfriamiento se 

solidifica para su posterior uso como combustible. 

PRocEso DEMEX 

Este proceso tiene como función recuperar aceites procesables 

partir de residuos de vac!o, mediante una extracción selectiva 

con hidrocarburos de bajo peso .olecular. El disolvente utilizado 

puede ser propano, butano normal, mezclas de propano - butAno, o 

incluso disolventes de mayor peso molecular. 

El proceso consiste b~sicamente en mezclar a contracorriente en 

una columna de extracción el residuo de vac!o y el disolvente, 

obteniéndose por el domo una corriente extracto con disolvente y 

por el fondo un residuo también con disolvente; posteriormente el 

disolvente se recupera y se recircula al proceso. 

La corriente eHtracto contiene aceites desmetalizados de mayor 

calidad, compuestos de mayor peso molecular, aceites arom~ticos y 

resinas, que pueden enviarse a procesar en plantas de 

desintegración catalitica o hidrodesulfuradoras. El residuo que 

es una corriente rica en metales y asfaltenos se utiliza para 

producir combust6leo. 

Este sistema es muy semejante al proceso de desasfaltado con 

propano, sin embargo, el proceso DEMEX emplea menor recirculación 

de disolvente, lo que reduce las dimensiones de los equipos y 

reduce los costos de operación. 
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En estos procesos de ewtracci6n convencional la recuperación de 

disolvente se lleva cabo por evaporación a baja presión. 

Ademas, para mejorar la calidad del aceite extraido se debe 

incrementar la relación disolvente/carga, esto implica un 

incremento de energ1a proporcional al incremento de la relación 

disolvente a carga <lo que hace a estos procesos poco factibles 

económicamente). 

Los excesivos requerimientos de energla de las técnicas 

convencionales de recuperación de disolvente, no se consideraban 

importantes en los costos del proceso hasta que el valor del 

aceite crudo y de la energia se incrementaron alrededor de 1973. 

Esto estimuló a la industria de Refinación a buscar técnicas de 

procesamiento para mejorar el uso de la energía. 

En la década de los cincuentas se introdujo un proceso para el 

desasCaltado de residuos pesados del petróleo. cuya tecnología 

(no optindzada en esa época) se basa en el Cenó.ano de equilJ.brio 

de tases en la región critica. para realizar la extracción de 

residuos de petróleo (Proceso ROSE). 

Sin ellbargo. los objetivos originales que JDOt.ivaron al desarrollo 

del proceso ROSE no f'Ularon conservar la energia. sino ú.s bien 

explorar el potencial de recuperación de productos valiosos 

partir de los residlX>s no destilables del petróleo. Con el t.ieimpo 

se demostró que la cualidad Ms i.ll!pOrtant.e de este proceso rue la 

eficiente recuperación del disolvente con bajo consumo de 

energia. 141 

Debido a esta eficiencia en la recuperación del disolvent.e. los 

requerindentos de energia (eléctrica. vapor y coabust.ible) de los 

procesos do extracción supercrit.ica presentan vent.aja sobre los 

procesos convencionales de desasfalt.ización. 

Los procesos de ext.racción supercritica. est.án int.i.a~nte 

relacionados con el equilibrio entre fases. ya que para separar 

en sus componentes a una mezcla que exist.e cono una solución 
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homogénea en una sola fase Cgas, liquido o sólido), generalJDent.e 

se debe foraar una segunda fase para posibilit.ar la operación de 

transferencia de masa. 

La segunda ~ase puede formarse mediante un agent.a energético de 

separación o mediante un agente .asa de separación tal como un 

disolvent.e o un absorbente. 

En el segundo de los casos, un agente masa de separación (el 

solvente supercritlco en este caso> debe ser solo parcialmente 

~scibl.e con una o ~s de las especies Clos asf'al.t.enos por 

eJe111>lo) en la mezcla y completamente miscible con otras (resinas 

y aceites desasfalt.ados). Frecuent.e..:tnte el disolvente es el 

constituyente de mayor concentracJ.ón en la segunda tase. 

Con el fin de lograr la separación debe existir un potencial para 

que los dist.int.os co1111>uest.os se distribuyan entre las dos tases 

en una concentración espee1Cica. est.e pot.encia1 está gobernado 

por 1a t.erMOdJ.ná.raica de1 equJ.lJ.brJ.o f'isJ.co de Cases, aspe-et.o que 

se tratara en capítulos posteriores. 
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CAPITULO 2 

TERMODINAMICA DE LA EXTRACCION SUPERCRITICA 

2.1 DIAGRAMAS DE FASES DE MEZCLAS MULTICOMPONENTES 

El equilibrio liquido-vapor se encuentra con frecuencia en 

sistemas cuyos componentes son completamente miscibles en fase 

liquida. El comportamiento de este tipo de equilibrio para 

mezclas multicomponentes puede entenderse mediante los diagramas 

de fase convencionales. 

Para un sistema multicomponente de N especies quimicas no 

reactivas, la regla de las fases'9
'l, permite determinar el 

número de variables independientes que deben fijarse para 

establecer el estado intensivo del mismo, mediante el empleo de 

la siguiente relación 

F 2 9 + N 

donde N y e se refieren al n6mero de especies qu1micas y al 

número de fases en el sistema, respectivamente. 

Para una sustancia pura la coexistencia de liquido y vapor en el 

equilibrio, se puede conceptualizar mediante la curva de presión 

de vapor sobre un diagrama de presión contra temperatura 

<Fig. 2.lJ. La curva de equilibrio liquido y vapor iniciá en el 

punto triple en donde las fases sólido, liquido y vapor coexisten 

en equilibro y termina en el punto critico C. 

El punto critico es el punto de temperatura -presión a lo largo 

de la curva de vaporización alcanzado por las fases liquido y 

vapor coexistentes, en donde las propiedades de fase Ccomo el 

volumen> se vuelven idénticas, desarrollando asi una sola fase 

homogénea. A partir de este punto, el vapor y el liquido se 

introducen a una región fluida en donde no son distinguibles como 

liquido o vapor. Una de~inici6n del punto critico expresada por 
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Gibbs'1:s1 se menciona posteriormente en la secciOn 3.5. 

Para una mezcla binaria. si se toman T, P y la composición como 

variables independientes, todos los estados de equilibrio del 

sistema pueden representarse en un espacio tridimensional de 

P-T-Composici6n. o por las proyecciones <P,T>, <T,x> o CP,x) de 

estas superficies sobre el plano apropiado. 

Un diagrama P-T para un sistema binario, se muestra en la 

Figura 2.2. En esta figura las lineas A y B representan las 

curvas de presión de vapor de los componentes puros l y 2; los 

puntos C~ y C
2 

son los puntos criticas de 1 y 2, respectivamente. 

Las curvas intermedias C, O, E y F están formadas por las 

presiones de saturación del liquido y del vapor curva de 

presiones de burbuja y curva de presiones de recio en 

equilibr"'io para una mezcla de composición const.1nt.-. e isopletas>. 

Los puntos criticas C3 - C
6 

de las diversas mezclas, existen a lo 

largo de una región continua entre los puntos criticas de los 

compuestos puros l y 2. A esta región se le denomina CUr"'Va 

envolvente o foco critico. 

La conexión entre los puntos de burbuja, recio y los puntos 

criticas es una consecuencia de la continuidad del estado liquido 

y vapor. 

En la misma figura el punto M representa la pr@sión mAxima a la 

cual pueden coexistir en equilibrio las fases vapor y liquida. 

Cabe hacer notar que, en la Figura 2.2 el punto critico de las 

mezclas binarias se presenta cuando la punta de una curva de 

equilibrio liquido-vapor es tangente a la curva envolvente. 

Para un gran nWnero de mezclas se han determinado puntos criticas 

ya sea por métodos experimentales o través de modelos de 

estado. sin embargo, para varios sistemas esto no ha sido 

posible. 
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A diferencia de los compuestos puros, las mezclas que tienen 

punto critico, pueden presentar equilibrio -.:J.1quíd~.:..'.va.por :;~or 
·'~ -' - .: ; ·.: 

arriba de la temperatura o Presión critica. 
~/.--·-'.;·<--·-·-··:-

Considerando una envolvente P-T dE> compos.ici6f1 e~~:~ ~~j~ t_~;- -

<Fig. 2.3> se aprecia que el punto cr1ticc;> e, no es el::; punto~~-de~." 

mAKima presión A, ni el punto de mAxima temperatura-e.· 

A los puntos de mAKima temperatura y mAKima presión se les 

denomina como temperatura 

Ccricondenterma) y presión 

<cricondenbara), respectivamente. 

condensación 

condensación 

critica 

critica 

TCC 

PCC 

En esta figura ademAs se muestran las lineas de porcentaje de 

vaporización constante CVIF>, indicando que cantidad de liquido o 

vapor se forma como una función de T y P. 

La composición de la mezcla es constante, pero la composición 

respectiva del liquido y el vapor cambia como una iunci6n de V/F. 

La linea de recio corresponde al lOOY. de V/F y la linea de 

burbuja es la localización del 07. de V/F. 

Si la mezcla se comprimiera isotérmicamente a una temperatura por 

debajo de e, ocurriría una condensación normal, la primera gota 

de liquido apareceria en el punto de recio y la última gota de 

vapor desapareceria en el punto de burbuja. Sin embargo, si la 

temperatura estA entre C y B, entonces la condensación completa 

nunca ocurre. 

En esta compresión, la cantidad de liquido aumenta hasta un 

mAximo y luego cae a un segundo punto de recio. Esta evaporación 

de un liquido con un incremento de presión isotérmico es opuesto 

al comportamiento normal de una mezcla y al comportamiento 

invariable de un sustancia pura. A este fenómeno, Kuenen lo 

denominó condensación retrógrada. r3
Zl 

El punto critico también puede localizarse fuera de la región 

entre A y B, tanto a la izquierda como la derecha como se 



z o 
m 
a: 
o.. 

PUNTO DE MAXltM PReSION {PCC) 

uauoo 

LJQUIX) +VAPOR VAPOR 

TEMPERATURA 

PUNTO CRfT1CO 

/ DEMEZClA 

e 

FIGURA 2.3 ENllOLVENTE DE FASES TFtCA DE MEZCl.AS MULTICOMPONENTES 
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muestra en la Figura 2.4. Si el orden de los puntos -·es CAB, 

entonces el comportamiento retrógrado nuevamente se manifiesta 

entre dos puntos de roela. 

Los sistemas con isotermas que pasan a través de dos puntos de 

recio muestran un comportamiento retrógrado de primera clase. Si 

el orden de los puntos es ABC se tiene un sistema con isotermas 

que pasan a través de dos puntos de burbuja los cuales presentan 

comportamiento retrógrado de segunda clase según la clasi~icación 

de Kuenen. Este último comportamiento se presenta muy pocas 

veces. 

Similarmente, se tiene un comportamiento retrógrado cuando se 

varia la temperatura a presión constante. Como se observa en la 

Figura 2.5, cuando se incrementa la temperatura isobáricamente, 

se entra a la región de dos fases cruzando ta linea de recio, 

ubicAndose en la región retrógrada. Dentro de esta región un 

incremento en temperatura aumenta la condensación lo cual es 

contrario al comportamiento normal de un vapor. 

a.1.1 Cl.ASIFICACION DE LOS DIAGRAMAS DE FASES 

Considerando l.a l.inea que torman los puntos crit.icos de mezcl.a 

binarias de co..,osición constante. a ~ravés de t.odo el. int.erva.lo 

de co1111><>sici6n,. se ha observa.do que,. común.ante esta curva 

presenta continuidad para mezclas de -=ileculas siall.ares; en 

cambio,. cuando existe gran diterencia entre las molecul.as de la 

-=rzcla. l.a curva cr1t.ica puede sutrir discontinuidad. 

EMiste un gran namero y diversidad de diagramas de Tase, que 

dependen de la naturaleza molecular de los componentes 

involucrados y la mayor parte de estos han sido construidos 

partir de información eMperimental. Estos diagramas se pueden 

clasificar de acuerdo a la forma de sus curvas criticas. 

Scott y Van KonyenburgC!IZJ presentan seis tipos de diagramas de 

fase en base a la forma geométrica de las curvas criticas, las 
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cuales a su vez sugieren la f·Ó..-~~. d~.,:1·~5·~:sU.~erf~_i::1e~_ ~-~".'"T .. ~e los 

sistemas. 

Las seis clases principales de de fase son 

diferenciadas en base a sus proYecciones <P,T> como se muestra en 

la Figura 2.b. 

Las mezclas del tipo I tienen una linea critica gas-l~quido 

continua y presenta miscibilidad completa de la fase liquida en 

todas las temperaturas. Las condiciones bajo las cuales una 

mezcla binaria puede conformar un comportamiento del tipo son 

que las dos sustancias sean de tipo quimico similar y/o sus 

propiedades criticas sean de magnitud equiparable. Tipicamente 

este comportamiento se observa p&ra mezclas de 

no-polares. 

compuestos 

Se ha observado que la curva critica continua de mezclas de 

hidrocarburos puede separarse debido al surgimiento del fenómeno 

de miscibilidad parcial de la fase liquida, si la diferencia en 

el nOmero de átomos de carbono es incrementada o si la estructura 

molecular es muy diferente. 

Cuando se presenta miscibilidad parcial o miscibilidad limitada, 

se define una frontera adicional de equilibrio L-L-G limitada en 

sus extremos por dos puntos llamados puntos criticas terminales 

superior e inferior, los cuale9 son los puntos da mayor y menor 

temperatura, respectivamente, en que se tienen en equilibrio una 

fase gas y dos fases liquidas. 

Las caracteristicas adicionales del ~ipo XX es la presencia de 

inmiscibilidad liquido-liquido a temperaturas inferiores a la 

temperatura critica gas-liquido del componente mAs vol•til y la 

aparición de un foco de puntos criticas de solubilidad superior, 

una curva critica liquido-liquido adicional, localizada distante 

de la linea critica gas-liquido. 

La linea de puntos criticas de solución liquido-liquido se 

proyecta hacia presiones más bajas. terminando un punto 
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TEMPERATURA 

LAS CURVAS SOLIDAS 1 Y 2 SON LAS CURVAS DE PRESION DE VAPOR PARA LOS COMPONEmES PUROS. 

LAS OTRAS CURVAS SOUOM SON LINEAS DETl'IES FASES (UQUJOO-UQUIOO-GAS). 

U Y L SON LOS PUNTOS CRITICOS 'TCRMINALES SUPERIOR E INFERIOR, RESPECTlVAMENTE. 

MIENTAAS QUE LAS LINEAS DISCONTINUAS SON LOS FOCOS CRmcos. 

FIGURÁ 2.8 PRINCIPALES TIPOS DE DIAGRAMAS P • T PARA MEZCLAS BINARIAS ~ 
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critico terminal superior <PCTS> en donde aparece una fase 

gaseosa. Una linea de equilibrio dÉ? las tres fases se extiende 

desde el PCTS hacia presiones y temperaturas mAs bajas. 

Los sistemas t.ipo I.I.I,. , -~V,. V,. presentan curvas criticas 

liquido-gas discontinuas. Este comportamiento corresponde a 

mezclas que presentan -alta-inmiscibilidad de los dos componentes. 

En las mezclas del t.~po III, la localización de los puntos 

crl tices dP •.rt111r tón 11Quido-11quido se desplaza hacia 

temperaturas mayores. La linea critica liquido-gas extiende 

desde el punto critico del componente más vol~til y termina en un 

punto critico terminal superior <PCTS> en donde la fase gaseosa y 

la fase liquida, que son ricas en el componente más volátil, 

tienen la misma composición. A temperaturas más bajas, se 

presenta inmiscibilidad liquida como se indica con la curva de 

equilibrio de tres fases L1-L2-G. 

Para estas mezclas, la sección de la curva a alta presión exhibe 

diversas formas, esto es, puede seguir a temperaturas mAs bajas y 

presiones más altas, describiendo una curva con pendiente 

negativa; o en el caso de alta inmiscibilidad, se extiende casi 

vertical con pendiente negativa. 

Las mezclas ~ipo IV y V presentan como caracteristica coman una 

linea critica que comienza en el punto critico gas liquido del 

componente menos volátil y termina en un punto· critico terminal 

inferior <PCTI> en donde éste conecta a la linea de tres fases 

<L1-L2-G>. Esta Oltima normalmente es muy corta y termina a 

presión y temperatura mayores en un punto critico terminal 

superior <PCTS> que conecta a través de una corta linea con el 

punto critico gas-liquido del componente mAs volátil. 

En las mezclas ~ipo IV ademAs se presenta un punto critico de 

solución superior a bajas temperaturas. 

Las mezclas de lipo VI invariablemente estan formadas por 

moléculas complejas, en el sentido de que poseen ligaduras de 
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hidrógeno u otras fuerzas intermoleculares grandes, y ademas 

presentan puntos cr!ticos de solución superiores e inferiores a 

temperaturas muy apartadas de la temperatura crítica liqUido-gas 

del componente mAs volAtil. 

En estos sistemas al igual que en las mezclas del t~po XI eMiste 

una linea critica adicional la cual tiene una sección que 

repre5enta al foco de punto5 cr!ticos de soluci6n inferiores 

CPCSI> y termina sobre la linea de tres fases en un punto critico 

terminal interior <PCTI>. La característica esencial de estos 

sistemas es la linea critica gas-liquido continua y el hecho de 

que el fenómeno critico liquido-liquido y 

mantienen bastante apartados. 

liquido-gas se 



2b 

2.2 FENOMENOS DE FASE A CONDICIONES SUPERCRITICAS 

La extracción supercr1tica, recientemente ha cobrado gran 

importancia por su diversidad de aplicaciones en procesos de 

separación. Por ejemplo, el bióxido de carbono supercr1tico se 

utiliza para descafeinar café, desnicotinizar tAbaco, extracción 

de aceites vegetales y extraccion de compuestos valiosos de las 

fracciones pesadas de petróleo. En todas estas aplicaciones, los 

fluidos supercriticos conducen tener sistemas con 

caracteristicas únicas, sin embargo, para hacer uso de estas 

propiedades, es necesario contar con modelos termodinámicos 

confiables para la descripción termodinámica del equilibrio entre 

fases que se presenta en estos sistemas. 

Algunas de las propiedades especiales de los sistemas con fluido 

supercritico que los hacen ótiles para la extracción se ilustran 

en la Figura 2.7. En este diagrama (p - P> la región sombreada es 

la superficie donde se llevan cabo la mayor parte de los 

procesos de extracción; se observa que, la densidad del 

disolvente es alta, casi la del liquido normal. 

En esta región el cambio en la concentración de soluto con 

respecto a los cambios en la presión, es mayor cerca de la 

temperatura critica y por Arriba de la presión critica del 

disolvente; este aumento en la solubilidad se debe a que a estas 

condiciones el potencial quimico del soluto, cambia muy poco con 

respecto a lo~ cambios en la concentración del mismo en la fase 

supercritica rica en disolvente. 
; 

Por otra parte, se observa que la pendiente de la isoterma es muy 

alta siendo infinita en el punto critico, es decir, que cambios 

pequef'íos en la presión ocasionan grandes variaciones en la 

densidad. 

Existen, sin embargo, aspectos en el comportamiento de lbs 

fluidos supercriticos que los hacen dificiles de modelar. Por 

ejemplo, las mezclas de fluido supercritico-hidrocarburos que 

difieren marcadamente en tama~o molecular, pueden exhibir un 
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comportamiento de fases muy complejo, incluyendo inmiscibilidad 

liquido-liquido, lo 

liquido-liquido-vapor. 

cual genera 

Para mezclas de hidrocarburos, 

regiones 

Rowlinson 

de equilibrio 

y Oavenportt3CSJ, 

descubrieron que la curva critica se abre si la diferencia en el 

número de carbonos de ias moléculas se incrementa si la 

estructura molecular varia marcadamente. Por otra parte, tambié-n 

observaron que estos efectos provocan la división de la fase 

11.quida de las mezclas en dos liquides inmiscibles, 

estableciéndose una curva Trontera de equilibrio de fases L-L-G. 

Esta separación de la fase liquida, en me2clas de moléculas 

similares, tiene lugar a condiciones cercanas al punto critico 

del componente mAs volátil. 

Para mezclas de hidrocarburos de alguna serie homóloga en 

particular, como por ejemplo, la de n-alcanos con metano como 

componente, la miscibilidad limitada ocurre primeramente con el 

n-heMano, mientras que con etano como el compuesto más ligero, el 

n-nonadecano es el primero en presentar miscibilidad parcial en 

el estado liquido. Con propano, este comportamiento probablemente 

puede ocurrir cuando el segundo componente es un hidrocarburo de 

cadena larga en el intervalo de n-C•o a n-Cso. 

De acuerdo a los estudios de Rowlinson, es posible establecer una 

correlación entre el número de átomos de carbono de mezclas 

binarias de n-alcanos en las que se presentan estos fenómenos de 

transici6n entre Tases, sugiriendo que eMiste una correlación 
r 

d·irecta entre el tamaf"ío de las moléculas del salute y el tamarlo 

de las moléculas del disolvente. 

El conoc:imi.ento de la relación que existe entre la diterencia en 

el núl'tlfl'ro de carbonos del componente má.s volátil Cdisolvenle) . y 

el. del. Rás pesado Csolut.o) y el st.Jrgl-.1.ent.o de ad.scibilidad 

parcial liquida, es fundamental para la s1Jlll.11.ac16n de procesos ·de 

ex~racc16n con disolvente supercrit.ico con base a 

t.ermodinamicos reconocidos. 
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En el caso de disolventes supercriticos no-polares en el 

intervalo de presión y temperatura en el cual la mayor!a de los 

procesos de extracción supercritica de combustibles fósiles se 

realizan. casi todos los sistemas estAn representados por 

diagramas de fase del tipo I y IV para sistemas binarios. En la 

mayoria de estos procesos, las separaciones se llevan a cabo en 

intervalos cercanos de temperatura y presión en donde se tienen 

regiones de dos fases, dependiendo de la etapa en particular que 

se considere en el proceso con disolvente critico. 
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2. 3 F'UDAM.ENTOS DEL EQUILIBRIO ENTRE FASES 

En la predicción y anAlisis del equilibrio entre fases de 

sistemas especificos, se requiere contar con criterios que 

discriminen sobre la existencia del equilibrio en términos de las 

propiedades termodinámicas del sistema. Para esto, se han 

definido funciones termodinámicas de estado, acordes con las 

funciones fundamentales de entropia <S> y energia interna <E>; 

estas nuevas funciones son criterios Otiles para el equilibrio, y 

son la Energia Libre de Helmholtz o Función de Trabajo <A> y la 

Energia Libre de Gibbs < G). 

Las restricciones termodiná.micas para que exista un equilibrio de 

sistemas multifásicos y multiccmponentes fueron deducidos por 

Gibbsm:n, en términos de la energla libre del sistema. 

La energ~a libre de Gibbs está definida como: 

G H TS (2.ll 

por otra parte, la energ~a libre de Helmhciltz:se define como: 

A E TS 

y~ dado que: 

H F. PV (2.3J 

entonces: 

G A + PV (2.41 

todas estas formas son eQuivalentes. Sin embargo, la primera es 

la más usada. 
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La energla libre de Helmholtz representa ·el· trabaj~ total má.ximo 

disponible para un proceso isoté~mico reversible, estableciendo 

que: 

Este trabajo má.>eimo 

<dA> 
T 

( wmcuc. l 
rev 

dWmax 

i ne luye todas las clases de 

trabajo producido en el proceso; parte del cual es el trabajo de 

~ompresión ( f P dV >, en tanto que el resto <trabajo neto> WN se 

encuentra disponible para otros propósitos. Es dec{r, 

- r P dV - tdA> - r P dV 
T 

C2.5> 

Por otra parte, para un proceso reversible a presi6n c.onstante, 

la forma diferencial de la Ec. (2.4> es: 

dG dA + PdV 

sustituyendo la Ec. C2.5> en la expresión anterior, se tiene que: 

-<dG> 
T.P 

- r P dV 

Esto indica que la energ1a libre de Gibbs representa la mAxima 

cantidad de trabajo útil, disponible para cualquier propósito, de 

un proceso realizado a temperatura y presión constantes. Debido a 

que la mayoria de los procesos se realizan presión y 

temperatura constantes <mas que volumen y energia interna 

constantes> la energla libre de Gibbs es mAs amp 1 iamen te 

utilizada. Aunque, en casos donde el trabajo de compresión r P dV 

efectuado es pequerio, ambas energias pueden ser un tanto 



diferentes en su magnitud.U.ZJ 

Diferenciando la Ec. (2.1> y sustituyendci la. ,lG. 

TermodinAmica en forma diferencial se obtiene 'que/., 

dG VdP - SdT 
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la 

Esta formulación se limita a procesos en equilibrió' dentro de 
·'-,·---' 

sistemas cerrados sin efectos de mezclado .Y en do-nde- ·no ·se 

aplique trabajo externo. 

A partir de esta ecuación se deduce que para si~temas a T y P 

constantes. 

CdGl 
T,P 

o 

En un sistema cerrado multicomponente y multifásico 

<2.7) 

real, 

cualquier cambio que se presente •erá irreversible y tenderá a 

aproKimar al sistema, en forma constante, hacia un estado de 

equilibrio. En estas condiciones, el intercambio de entrop1a con 

los alrededores d54 se calcula por 

d5 ... d a 
-T-

De acuerdo a la Segunda Ley de la TermodinAmica: 

dS + dS ~ O " ... 

<2.8) 

<2.7) 

donde dST y d5
5 

son el cambio total de entropía y de_ los 

alrededores, respectivamente. 



La Primera Ley de la TermodinAmica establece Que: 

y de la Ec. <2.3>--, 

G 

por lo qua:r 

d(E + PV~~ TSIT,P S O 

H - TS 

<dGI T,P 

E + PV - TS 

o 
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<:2.81 

(2.9) 

p y T 

<2.10) 

La Ec. <2.10> indica que todos los procesos irreversibles a T y P 

constantes se producen en la dirección que causa una disminu~ión 

en la energ1a libre de Gibbs del sistema, postulando as1 que el 

estado de equilibrio de un sistema cerrado es aquel 

energ1a libre de Gibbs total es un m1nimo respecto 

cambios posibles a la T y P dadas. 

el cual la 

todos las 

Este criterio de equilibrio proporciona 

determinar los estados de equilibrio. 

método general para 
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Un anAlisis similar de la Energ1a libre de Helmholtz muestra que. 

ésta también es un minimo en el eQuilibrio a temperatura y 

volumen constantes. Estos hechos se muestran en la Figura 2.a. 

En estado de equilibrio pueden presentarse variaciones 

diferenciales en el sistema a T y P constantes sin producir 

ningl'.Jn cambio en G, verificándose la igualdad de la Ec. (2.10>, 

la cual es otro criterio general para que un sistema esté en 

equilibrio. 

Dentro de cualquier sistema cerrado donde existan fases. cada 

fase es un sistema abierto cuando se da el intercambio en 

cOmposición y/o masa, aunque el sistema cerrado total tenga una 

masa y composición total constante. 

G T y p ctes. A T y V e tes. 

-~- -~-
V p 

F_igura 2.8 Comportamiento de la energ1a. libre de Helmholtz de 

sistemas en eQuilibrio. 

Para Que se verifiQue el equilibrio del sistema total. es 

necesario Que exista el equilibrio para cada fase dentro del 

sistema. Si se mantienen las condiciones normales de T v P. 

entonces el cambio en la energ!a libre debe ser cero. si no Se 

efectúa trabajo externo hacia el sistema. De esta manera. el 

cambio en la energ!a libre para cualauier sistema de N-fases v 

n-componentes es: 



dG 
N 

- S dT + V dP + E E µ~i.> dn~i> 
j=s. l.=t. 
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o 

Por otra Darte. si se considera Que la T y P se mantienen 

uniformes en todas las fases estableciéndose los eQuilibrios 

térmico y mecánico entre fases. se puede establecer Que a presión 

v temperatura constantes 

dG o 

pero para cada componente. el n~mero total de moles es 'constante. 

ele modo que: 

dn<U 

• 
dn cu - dn cu 

z' • 

- dn en> - dn en> 
z • 

- dn U.> 
,N 

dn en> 
N 

Combinando las Ecs. anteriores se tiene que: 

... 
l'z 

(2~ 11) 
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Lo cual establece aue el potencial quimico del componente de 

una mezcla con N fases en equilibrio es igual en cada fase Esta 

es una condición indispensable y matemAticamente suficiente, para 

el equilibrio de fases. 

De la ecuación fundamental. a temperatura constante: 

RT d<ln f,> 

Como en el equilibrio todas las fases se encuentran 'a la misma 

temperatura. la Ec. <2.12) puede sustituirse 

<2.11>, conduciendo a: 

/<U 
• 

I Cnl 

• 

,,.., 
z 

I Cnl 
z • • • a 

I cu 
N 

f en> 
N 

en la Ec. 

<2.13> 

Lo cual indic• que la fug~cidad de cada componente debe ser 

idéntico en cada fase en el equilibrio. Este último criterio es 

el mAs ampliamente usado en los cAlculos de eauilibrio de fases 

liauido-vapor. 
i 

Las relaciones de equilibrio pueden ser escritas en términos de 

coeficientes de fugacidad. Para un componente puro 

coeficiente se define como: 

v para un componente ~ en una mezcla 

e-ste 
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As1, er eqUil ~brío 'en~·re:.·J~a;.;f_a~·~.»:\1~~i~·~·· y :.U_~~.-,_ fa_s~ __ ·vapor de una 

m':!'zc la puect:~ ser --~•finid~ como 

6 

(2.141 

Rearraolando la Ec. <2.14) se define una relación de coeficientes 

de fugacidad de la fase liquida y vapor, llamada constante de 

equilibrio de vaporización, o constante K¡ la cual es función de 

la temperatura y la presión y puede definirse de varias maneras. 

Se han obtenido valores e~perimentales de K, los cuales comónmente 

astAn definidos como la relación en composiciones de cada 

componente en las fases vapor y liquida; entonces: 

K (2,l:il 

Esta Oltima definiciOn es la mA~ ampliamente usada para el 

cAlculo del equilibrio de sistemas multicomponentes a alta 

presión. 
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Baker. Pierce y Luks111 han demostrado que el satisfacer el 

balance de materia y establecer la igualdad de fugacidades para 

todos los componentes presentes en todas las fases de un sistema, 

no constituye un criterio necesario y suficiente de estabilidad 

termodiná.mica. 

Para determinar si los resultados de un cAlculo de equilibrio 

corresponde a un siatema tarmodinAmico realmente estable, ser• 

necesario asegurar que se tenga el valor mAs bajo posible de la 

energ~a libre de Gibbs, a las condiciones de temperatura, presión 

y composición del proceso. 

S• han propuesto varios procedimientos para el anAlisis de 

estabilidad de Tases; sin embargo, muchos de estos convergen a 

minimo• locales de la Función de Energia Libre de GLbbs. Un 

algoritmo de estabilidad termodihAmica basado en el Criterio del 

Plano Tangente de Gibbs, es capaz de establecer &i el m!nimo 

confirmado es en realidad el minimo olobal en la Función de Gibbs 

(lo que implica estabilidad abgoluta). 

De los sistemas en equilibrio a los qua se ha aplicado esta 

metodolog1a, sólo a un nOmero reducido de casos se le ha 

determinado un menor valor an la Energia Libre de Gibbs. Sin 

embargo, la introducción de un de es tabi fidad 

termodinAmica adicional •n cAlculos de equilibrio proporcionaria 

predicciones de fase mAs confiables. 
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a. 4 REPRESENT ACI OH DEL EQUILIBRIO ENTRE FASES USANDO ECUACI OH!i:S 

DE ESTADO. 

Los procesos de extracción supercritica por lo general, incluyen 

una eMtracci6n por etapas de equilibrio liquido-liquido o 

equilibrio liquido-vapor seguido por una o m~s etapas de 

vaporización instantanea <equilibrio liquido-vapor> en la región 

retrógrada cerca del punto critico. 

Por esta ra2ón, para el analisi& de estos procesos es necesario 

contar con modelos termodinámicos que permitan hacer predicciones 

acerca del equilibrio entre fases que se presenta en condiciones 

cercanas al punto critico o a la región supercritic•. 

Se ha demostrado que las ecuaciones de estado convencionales 

representan un c•mino viable para el cAlculo del equilibrio entre 

fAses <puntos de burbuja, puntos de recio y vaporizaciones 

inst•nt.Aneas> de mezclas a condiciones supercriticas. 

P•r• .adel•r el fenómeno retrógrado y c•lcular las propiedades 

termodintunicas de las mezclas, se han empleado las ecuaciones de 

estado combinadas con reglas de mezclado, de las cu'ales alguOas 

son e~piricas y otras están ba&adas en teoria& como la de 

Mac~ica Estadistica, Teoria de Conformación de Soluciones de 

,.._zclas Asimétricas 

Mu 1 ticuerpo. cs..zsi 
V la Teoria de Interacciones 

ParA .ezcl•s se han propuesto varias reQlas de mezclado; las 

ecuaciones de estado generalizadas usan reglas de mezclado 

promedio y las ecuaciones analiticas reQuieren reglas un tanto 

m•s complejas, usualmente del tipo media geométricae 

Cuando los compuestos son disimilares, las interacciones 

intermoleculares deben ser tomadas en cuentae 

Chue y Prausnitz <1967> desarrollaron grupo de reglas de 

combinación Que utilizan reglas de mezclado del tipo 

media-geométrica e introducen un parámetro de interacción binaria 
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ki.j• Esta rag la ha mostrado ser útil para cálculos de 

liquido-vapor. 

equilibrio 

En el disefto y operación de procesos de extracción supercritica 

se requiere la estimación de la solubilidad del soluto en un 

solvente supercr1tico. Las ecuaciones de estado han sido Otiles 

para satisfacer esta necesidad. tsu 

Del gran nOmero de ecuaciones de estado que han sido propuestas 

en la literatura, sólo un pe4uefto nl'.'.unero de éstas resulta atil 

para la estimación de l~ solubilidad supercritica. La principal 

limitación de varias de éstas reside en que requieren de 

constantes evaluadas a partir del ajuste da un gran nWnero de 

datos &Mperimentales de las sustancias puras, los cuales 

rara.en~e es~An disponibles para solut.os colll!plejos. Este es el 

caso de las ecuaciones multiparamétricas como la de 

Benedict-Webb-Rubin. las cuales adem~s introducen cierta 

incertidumbre en los c4lculos debido al uso de varias reglas de 

mezclado arbitrarias. 

De entre las ecuaciones de estado empleadas destacan las 

ecuaciones cQbicas, por su simplicidad matemAtica, ademAs de Que 

en forma generalizada expresan sus constantes en términos de 

propiedAdes criticas, las cuales son rnnocidas para un gran 

namero de sustancias. Sin embargo, se han realizado aplicaciones 

similares usando modelos ab inttio.azi 

P8ra la estimación de propiedades criticas, en donde los valores 

experimentales no han sido reportados, se pueden usar métodos de 

contribución de grupos, como por ejemplo: el de Spencer y Daubert 

(1973> para la presión crltica y el método de Lyndersen <1955> 

para la temperatura critica. " 11 

En la Tabla 2.1 se presentan alounas de las Ecuaciones de Estado 

m~s utilizadas. No existen diferencias mayores en precisiOn entre 

las predicciones del foco critico de cualquiera de estas 

ecuaciones para sistemas del Tipo 1 de la clasificación de Scott 

y Van Konvenburg. presentada en la secciOn 2.1.1~ 
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Tab1a 2.1 Ecuaciones de estado para Extracción Supercritica. 

1. Ecuación de Patel - Teja 

R T a. IT> . 

. . , , '.111 lll+bl .':+- e '<11:'."bl l. 

". - oc-C' ~ 

--~· ~ t "> -- -.-- •·:..-·,;·' 
2. E~ua.ci6n ·de ~~~r-".I,: -:~ ~~bi~SCn-~.~·:.: 

R T a ITl 
p 

111 - bl 111 (ll+bl + b (11-bll 

3. Ecuación de Soave 

R T a ITl 
p 

<11 - bl .11 1 11 + b l 

4. Ecuación de Redlich-KwonQ 

R T a 
p 

111 - bl Tº· 5 V (V+ b) 

De estudios reportados en la literatura~u para sistemas 

binarios. se sabe aue la ecuación de Teja. ha realizado las 

mejores credicciones de presiones v temperaturas crLticas de 

sistemas del Tipo l: mientras que las ecuaciones de Soave v 
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Redlich-Kwong generalmente predicen temperaturas y presiones 

criticas más aproximadas QUe las otras ecuaciones de estado para 

sistemas del Tipo ti. Por su parte. la ecuación de PenQ-Robinson 

demostró capacidad para aproximar las mejores predicciones 

volumétricas en la región critica de sistemas del Tipo I. 

En este trabajo se toma como base la Ecuación de Estado de 

Peng-Robinson para desarrollar una nueva ecuación de estado Que 

contabilice la polidispersidad de los aceites manej"ados en la 

indust~ia del petróleo. Esta nueva forma 

Peng-Robinson. permitirá contabilizar las 

del modelo 

interacciones 

de 

y 

propiedades de fase de las mezclas manejadas en tecnologias de 

eMtracción supercritica. 

2. 4.1 LA ECUACJ:OH DE ESTADO DE PEllG - ROBJ:NSON 

El modelo de estado de Peng-Robinson es una ecuación de estado 

semiteórica de tipo Van de Waals de dos parametros. en donde el 

término atractivo de presión se ha modificado, con lo Que la 

ecuación de estado propuesta por Peng-RobinsonC2GJ estA eMpresada 

por: 

R T a <Tl 
p <2.16) 

<V - bl <V <V+b) + b <V-b>> 

en donde: 

R 2 Tc2 

a <Te> 0~45724 12.1.7> 
Pe 

R Te 
b <Te> 0.07780' <2. 18) 

Pe 
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a <T> a (Te> a (Tr.<a>) (2. 19) 

" (T) b <Te> (2.20> 

Para la determinación de la funcionalidad a (Tr,.w>,. Peng y 

Robinson utilizaron valores eKperimentales de presión de vapor 

reportados en literatura y el método de Newton-Raphson, para 

resolver las siguientes ecuaciones de equilibrio: 

obteniendo Que la relación entre o y,Tr estA eMpresada por 

(2.211 

Sustituyendo la Ec. (2.16> en la relación termodinAmica oara el 

coeficiente de fugacidad,. se obtiene la siguiente expresión para 

el cAlculo de la fugacidad de una mezcla 

A 

ln. ·"' 
Z - 1 - ln. <Z - B> - ---&.. 

2 1
• 

5 a 

Z + 2.414 B ] 

Z - 0.414 B 

••• <2.22> 
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en donde: 

a p 
A (2.23) 

b p 
B C2.24l 

R T 

PDr otra parte. la constan ta mi.. que es caracteristica de c:ada 

sistema. estA correlacionada con el factor acéntrico por medio de 

la ecuaci.ón 

0.37464 + 1.54226 w, - 0.26992 C2.2S> 

En la determinación de la Ec. <2.2~> se correlacionaron datos de 

presión de vapor desde el punto de ebullición normal hasta el 

punto critico. 

Para mezclas. los parAmetros a y b utilizados en la ecuaciones de 

eauilibrio. estAn definidos por reglas de mezclado Que 

.para la fase liquida se e><presan de la siguiente forma: 

a EE '" . . ª· . 12.26>. 

' j J " 

b E •, b' 
<:?.27) 

' 
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en donde: 

<2.28) 

en esta última ecuación. 6 1 j es un coeficient& de interacción 

binaria caracterizante del binario formado por los dos compuestos 

i.j. El valor de 6i.j asiqnado para cada binario es aQuel Que da 

una desviación m1nima en la predicción de la presión de 

burbuja. cuando los resultados son comparados con datos de 

equilibrio L-V determinados experimentalmente. 

El uso de los coeficientes de interacción tiene gran impacto 

el mejoramiento de las predicciones de algunos sistemas. 

En términos de las últimas ecuaciones. el coeficiente de 

fugacidad del componente k: en 

partir de la siguiente ecuación 

mezcla se puede evaluar a 

b 

A 

< Z - 1 > - ln. < Z - B> -
2>2 B 

_ _'.'._bk J ~... (--+_2_._4_1_4_e_ 
- 0.414 B ] (2.29) 

La ecuación de estado de Peng-Robinscn es la ecuación aue calcula 

el valor del iactor de compresibilidad critico mAs bajo Que otras 

ecuaciones cúbicas en el volumen. 

En 1976. PenQ y Robinson encontraron aue el hecho de que la Ec. 

<2.16J calcule un factor de compresibilidad critico universal de 

0.307. el cual es menor al de las otras ecuaciones cúbicas. tiene 



46 

efecto en el mejoramiento de las predicciones de densidades de 

l~quido y de vapor saturado de compuestos puros y de mezclas de 

hidrocarburos en la región critica. 

Para el caso de mezclas reportaron que la influencia del valor de 

los coeficientes de interacción fue casi nula en las predicciones 

para mezclas de compue~tos con diferencias moderadas en tama~o 

molecular. Sin embargo, para mezclas de compuestos con gran 

diferencia en tama~o molecular, la contribucion del valor de los 

coeficientes de interacción es importante para obtener una buena, 

apro>eimaciOn entre las presiones de vap~r predichas y las 

e>eperimentales. 

Palenchart et. al.'311 , realizaron estudio comparativo de 

cinco ecuaciones cúbicas de estado de la familia de Van der Waa!~ 

<Ecs. de Redlich-Kwon9 1 Soave, Adachi, Peng-Robinson y la ec. de 

Teja), en donde se analizó la capacidad de aproximación en la 

predicción del foco critico de mezclas binarias. 

En este estudio se observó que la temperatura y presión criticas 

de sistemas tipo I de la clasificación de Scott y Van Konyenburg 

son predichas con bastante precisión por todas las ecuaciones 

probadas. Asimismo, se encontró que las ecuaciones de tipo Van 

d•r Waals predicen factores de compresión críticos demasiado 

grandes para compuestos cuyas moléculas contienen más de un átomo 

lo cual repercute en predicciones de volúmenes criticas muy 

grandes. 

Por otra parte, ellos reportaron que la ecuación de estado de 

Peng Robinson proporciona ~jores predicciones de volúmenes 

cr1t1cos de sistemas tipo I y que para sistemas del tipo XI el 

modelo de Peng-Robinson generalmente predice temperaturas y 

presiones criticas mAs aproximadas que aquellas predichas por 

otras ecuaciones de dos y ~res constantes, como la de Adachi y ·la 

de Teja, cuyas tormas tienen una ..ayor desviacion de la 

formulación original de Van der Waals. 
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Con base a los resultados obtenidos en los diferentes estudios de 

la prediccí6n del foco critico con las ecuaciones de· estado 

mencionadas, en este trabajo se decidió efectuar los cálculos de 

equilibrio tomando como base el modelo de estado de 

Peng-Robinson, el cual proporciona mejores aproKimaciones de 

volúmenes críticos. 
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a. 5 CARACTERIZACl:ON DE LAS FRACCIONES PESADAS DE PETROLEO. 

Los procesos industriales con fluidos supercriticos, involucran 

mezclas que contienen tan gran número de compuestos que resulta 

dificil e inconveniente su identificación y cuantificación, 

mediante los métodos de anAlisis quimico estAndares. A estas 

mezclas que contienen un gran nOmero de compuestos se les 

clasifica como mezclas indefinidas o mAs comOnmente como mezclas 

complejas. 

Para el diseno y evaluación de Procesos de E><tracci6n 

Supercritica de Fracciones Pesadas de Petróleo, se requiere 

resolver el equilibrio entre fases y la construcción da diagramas 

de fases de mezclas complejas. En la realización de esto, es 

nece5ario efectuar determinaciones e>eperimentales de propiedades 

de mezclas fluidas a condicionesisupercr1ticas; as1 como contar 

con modelos termodiná..micos pAra predicción de propiedades y 

coMposiciones en el equilibrio. Por otra parte, es indispensable 

disponer de procedimientos apropiados para relacionar los 

parAmetros de la ecuación de estado con las propiedades medibles 

de la fracción pesada de hidrocarburos. 

La mavor1& de los estudios de modelos termodinámicos para la 

simulación de procesos con fluidos supercriticos, han estado 

restringidos a sistemas binarios o ternarios y por lo tanto los 

cAlculos de equilibrio liquido-vapor o liquido-liquido se hacen 

dificiles de converger 

condiciones criticas. 

para sistemas multicomponentes a 

Sin embargo, se ha demostrado que es posible predecir de ~arma 

razonablemente precisa las condiciones de presión, temperatura y 

composición de fases en equilibrio de mezclas complejas, media~te 

ecuaciones de estado convencionales, como las cObicas, empleando 

métodos m~s precisos para la caracterización de dichas mezclas •. 

Para utilizar una ecuación de es~ado para mezcias complejas. es 

necesario carac~erizar la mezcla 

analiLica~ y, subsecuen~emen~e, 

~ravés 

relaciohar 

de 

los 

lllOdiciones 

da~os de 



49 

caracterización a las constantes de 1a ecuación de estado. 

De acuerdo con Brulé1~_.ol, un procedimiento de caracterización 

requiere tres etapas. La primera ewtA relacionada con la 

representación de la composición de una fracción de alto peso 

molecular, la segunda, corresponde al relacionamiento de las 

constantes de las ecuaciones de estado con propiedades medibles 

de la fracción de petróleo. 

La etapa final de una caracterización requiere de la introducción 

de parAmetros binarios o de mayor orden para correlacionar el 

comportamiento experimental de las f•ses. 

Para aplicar correlaciones de estados correspondientes a la 

predicción del comportamiento de fases, la correlación de 

parámetros de car•cterización de un fluido son esenciales. 

2. 5.1 METODO DE PSEUDOCOMPONENTES 

Este método tradicional de caracterización consiste, en parte, en 

la división de un fluido complejo en compuestos · definidos· y 

fracciones de pseudocomponentes agrupados por familias quimicas, 

los cuales representen colectivamente a la mezcla original 

través de propiedades caracteristicas medibles que puedan usarse 

para estimar parAmetros correlacionables. 

Por otra parte, contempla 

fraccionada, extracción 

t.tcnicas como 

cristalización para 

la destilación 

estimar los 

parámetros caracteristicos de cada pseudocomponente; requeridos 

para el c~lculo de propiedades-

La temperatura de ebullición promedio, el peso molecular, la 

densidad relativa y otros datos, son utilizados t.1picamente para 

estimar los parámetros caracteristicos de ecuación de estado de 

fluidos indefinidos. 
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Para una mezcla compleja de petróleo un gran nómero de fracciones 

debe considerarse en la caracterización, de modo que cada 

fracción pueda aproximar el comportamiento de una especie 

molecular individual. Cuando el nOmero de pseudocomponentes 

aproxima al número de verdaderos componentes, esta suposición se 

vuelve más válida. 

Sin embargo, normalmente por fines prácticos se especifica un 

nómero l~mite de pseudocomponentes (10 a 30) para los cAlculos 

ingenieriles. 

Generalmente, es necesario considerar m~s pseudocomponentes 

cuando se calculan propiedades de sistemas multif~sicos que para 

sistemas de una fase. Este criterio se aplica para los procesos 

de separación por etapas de equilibrio, ya que la temperatura de 

ebullición, el peso molecular o la densidad de la fracción 

pseudocomponente puede variar en mucho de una etapa y fase a 

otras, y por tanto, las corrientes deben dividirse en suficientes 

fracciones para que cada fracción pueda tratarse como una especie 

molecular. Este el criterio fundamental para definir un 

pseudocomponente efectivo. 

Al igual que para mezclas de compuestos identiiicables <mezclas 

definidas>, mediante el uso de reglas de mezclado y de 

combinación, los parámetros de caracterización para mezclas 

indefinidas (tales como las fracciones pesadas del petróleo), 

pueden ser calculados partir de los par Ame tres de 

caracterización de los pseudocomponentes de la mezcla, los 

parAmetros de interacción y la composición. 

Suponiendo Que la ecuación de estado tiene una funcionalidad de 

la forma: 

Z<V, T, am, bm) 



:;¡¡ 

Con reglas de.mezclado: 

am 

ij es 1,- ••• ' e 

y reglas de combinaCión: 

en donde e es el NWnero de Componentes de la mezcla e 

compuestos diferentes. 

i,J son 

En la técnica de pseudocomponentes, el grupo de e componentes de 

la mezcla, se puede considerar como un grupo reducido de s 

componentes. Entonces, las reglas de mezclado se modifican de la 

siguiente forma: 

C:t/J E 1, "• • • 9S 

y las reglas de combinación como 



52 

en donde los parAmetros k(~ y A(~ son llamados parAmetros 

ponderantes v siempre son diferente& de cero; ~( y '~ son las 

fracciones mol de grupo y o y ~ son parAmetros asociados de 

pgeudocomponante en cada grupo. 

Cuando ( = ~ , k(~ y A(~ se denominan parámetros pseudobinarios 

de interacción. 

Para definir los pseudocomponentes se puede utilizar cualquier 

técnica y tanto como la téchica sea capaz de definir 

pseudocomponentes, la anterior relación podr~ predecir el 

comportamiento de fases del sistema multicomponente. 

Los pará.at.ros ponderados son cal.culados suponiendo que un 

pseudocoJIPOnent.e con parAmet.ros de ecuación 

b((PS puede repressnt.ar las propiedades 

de 

de 

es t. ad o 

un grupo 

y 

de 

compuest.os. Est.os par~raet.ros son calculados ajust.ando propiedades 

de un pseta:loco111pc>nent.e con propiedades de mtZCla de un grupo de 

co1111>uest.os, l.os cual.es son ponderados en conjunt..o. 

Después de calcular los par~etros ponderados, se calculan los 

S*r~etros de interacción psRudobinarioa, mediante ~l •juste de 

las propiedades de cada mezcla pseudobinaria con una verdadera 

mezcla multicomponente, consistente de todos los compuestos 

presentes en la mezcla pseudobinaria. 

Est.e procedJ.alent..o de ajust.e en la caract..erizacJ.ón se considera 

arbJ.t.rario,. ya que, sJ. bien arroja b.._nos result..ados, .es 

OnJ.ca..ent.e vAlido dent.ro de l.os limit.es de presJ.ón, t.emperat.ura y 

composición ut.ilizados durante los ajust.es. Propiedades 

col.al.erales de tase como capacidades cal.oriticas,. densidad y 

ont.rop1a,. result.arian .con gran error en est.e Upo de 
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caracterización, ya que se necesitarla incluir su inf'ormac16n 

experimenLal durante la regresión. Lo anterior debili~a el 

esquema tradicional de caracterización por pseudocomponenles. 

En la siguiente sección se presenta un recientemente propuesto 

esQuema de caracterizaciónrP.2u que elimina las suposiciones del 

método de pseudocomponentes. Este nuevo esquema serA incorporado 

en la Ecuación de Estado de Peng-Robinson, con el fin de 

proporcionar un modelo versátil para el dise~o de procesos en 

régimen supercr!tico. 
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CAPITULO 3 

ENFOQUE PROPUESTO DE TERMODINAMICA CONTINUA 

3.1 ANTECEDENTES DE TERMODINAMICA DE MEZCLAS SEMICONTINUAS. 

Como se mencionó, los métodos de cAlculo desarrollados para 

sistemas de composición definida han ampliado para me:clas 

complejas mediante 

indefinidas. 

la pseudoizaci6n1 
de las fracciones 

Los procedimientos de pseudoizaciOn han proporcionado resultados 

satisfactorios, aunque no utilizan métodos rigurosos; sin 

embargo. la aproximación obtenida entre los valores calculados y 

datos eMperimentales es debido mAs a una selección acertada que a 

una buena técnica de ingenieria. 

Esto es consecuencia de que los esquemas de ponderación 

involucrados en los procedimientos de pseudoi zac ión 

arbitrarios generalmente, sin superioridad definida entre 

método y otro. 

son 

La debilidad de la pseudoización surge a partir dv la suposición 

para describir un sistema de un nOmero infinito de especies por 

medio de un nómero finito de compuestos seleccionados, sin una 

consideración apropiada de las relaciones 

m-antienen. 

matemá.ticas que 

Un procedimiento alterno para representar a una mezcla compleja, 

se basa en considerar Que la mezcla contiene no un número finito 

de pseudccomponentes sino un número infinito da compues~os 

verdaderos, cuya composición está descrita por una o má.s 

funciones estadisticas de distribución continuas tmezc·la 

continua>. En estas funciones la variable independiente es alguna 

propiedad caracterizante, tal como el peso molecular o el punto 

i.Mélodo d• deri.ni.cl6n de p••udocomponenl•D. 
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de ebullición. 

Las funcionalidades empleadas son funciones estadlsticas de 

distribución continuas que represen tan adecuadamente las 

propiedades caracteristicas de las mezclas continuas. 

Para la correlación de parámetros caracteristicos de ecuación de 

estado y la ev~luaci6n de propiedades en el equilibrio, de una 

mezcla continua, las expresiones de la termodin~mica c\Asica no 

están habilitadas. De tal forma que se hace necesario una 

eMtensión de los métodos termodinámicos especificados para 

mezclas discretas. Esta extensión es la teoria de termodiná.mica 

continua formulada por Kehlan y Ratz9ch. 

Salacuse y Stell1971 , Gualtieri, et. al.u.di, Cotterman, Bender V 

Prausnitz171 han presentado un procedimiento general para el 

cálculo del equilibrio entre fases usando termodin~ica continua. 

Particularmente han mostr•do como emplear una ecuación de estado 

de tipo de Van der Waals para efectuar cAlculos con mezclas 

continuas o semicontinuas. 

Cotterman y Prausnitz1
PJ presentan un procedimiento anal1t'ico 

matemAticamente formal para la resolución del equilibrio.de fases 

en la región retrógrada de sistemas continuos. 

La termodinamica continua presenta supremacla sobre el m6todo' de 

pseudocomponentes y otros procedimientos empleados para el 

c~lculo de equilibrio de fases de mezclas CDWlplejas debido a su 

formulación teórica rigurosa. 

En este trabajo se presenta la formulación general de las 

ecuaciones para el cAlculo del equilibrio de fases de sistemas 

continuos o semicontinuos. 

En las operaciones de separación de mezclas fluidas, el 

intercambio de materia entre fases est~ presente pcr lo que es 

muy importante contar con teorias cuantitativas del equilibrio 
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entre fases de mezclas. 

La base para estas teorias son las definiciones de Gibbs 

planteadas en términos del potencial qu1mico de los 

componentes de la mezcla que para evaluarse requieren de valores 

de concentración en cualquier fase dada. Estableciéndose as!, 

para el cAlculo del equilibrio entre fases una intrinseca 

dependenciA del conocimiento de la composición de la mezcla. 

Una ext.ensión de l.a TerJn:>dinAmica Gibsseana para mezclas cuya 

coaposición no puede ser deCinida par una serie de valores 

discretos de concentración. sino por alguna medida estadistica de 

composición como ia proporcionada por una. Func16n de Dist.ribución 

Cont.J.nua de una· ús propiedades m.acroscóp.icas ca.o la 

t.e-Perat.tD"'a nor .. 1 de ebullición. el grado de aro .. t.icidad, 

no.ero de carbonos o el. Ms convéni.ent.e para la aayoria de los 

casos: el peso -=-J.ecular; es la t.earia llaJABda Ter--=:tdiná.aica de 

Mezcl.as Cont.inuas que en est.e caso .. nejam:>S. de manera reducida. 

co9> Ter-=>diM.mca COnt..lnua. 

El objeto de l• teori• de TermodinAmica Continua es establecer un 

m•todo racional pare el <Alculo del equilibrio entre fases de 

mezclas complej~~ utili2ando alguna función de distribución 

est•distica para d•scr~bLr su compo~ici6n. 

3.1.1 COMPOSJ:Cl:OH DE JCE21CLAS COMPLEJAS. 

Para entender el planteamiento en el cual se basa el desarrollo 

de expresiones en términos de una función de distribución 

estad1stica de una o más variables, en principio, debemos hacer 

una clasificación del tipo de mezclas que pueden ocurrir en los 

procesos; estos son: Mezclas Discretas, Mezclas Continuas y 

Mezclas Semicontinuas. 

En la Figura 3.1-a se muestra la composición de una mezcla 

discreta con un número finito de componentes cuya composición 



tx1 o 

F(I) 

COMPONENTE 1 
1 

L XI - 1 X = FRACCION MOL 
o 

:e: 

VARIABLE DISTRIBUID.\ 1 

F{I) 

F(I) 

(b) 

VARIABLE DlSTRIBUIOA 1 

j F(I) di= 1.0 
o 

VARIABLE DISTRIBUIDA 1 

tx1 + l F(I) di= 1.0 
o o 

FIGURA 3.1 COMPOSICION DISCRETA Y CONTINUA PARA MEZCLAS MU!..TlCOMPCNeNTES 
!!¡ 
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exacta es conocida; este tipo de mezclas puede ser caracterizada 

mediante las fracciones molares x~, de todos los componentes; las 

cuales se muestran como barras sobre el eje de las ordenadas. En 

este caso, existe una condición de normalizaci6n que establece 

que la suma de todas las fracciones mol de los componentes en la 

mezcla sea igual a la unidad. 

En el caso de una mezcla continua <Fig. 3.1-b>, en donde no se 

dispone de datos experimentales de composición, ésta se puede 

expresar en términos de una variáble de distribución que puede 

ser alguna propiedad intensiva 1,J, ••• de la mezcla, en lugar de 

las fracciones mol del caso anterior. 

La composición global de la mezcla ahora quedarA descrita por una 

~unción de ditribución F<l> tal que la fracción de moléculas en 

la mezcla, caracterizada por el intervalo 

representada por F<I>Al. 

a I+¿I, esta 

La condición de normalización para una mezcla continua queda 

expresada por 

~ 

r F <I> di 
o 

en donde el término F el> dI representa estadisticamente la 

probabilidad de ocurrencia de una fraccion de moléculas 

caracterizada por una propiedad cuyo valor numérico se encuentra 

entre I e I+~I. 
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Para algunas mezclas la composiciOn puede representarse en parte 

cor los valores discretos de concentración de algunos componentes 

mientras Que otra parte estA representada por una o m~s funciones 

de distribuciOn. estas mezclas son llamadas semicontinuas 

<Fin- :'i. 1-~ J. 

Las mezclas semicontinuas, frecuentemente se encuentran en 

laindustria extractiva, un ejemplo son los procesos de extracción 

supercr~tica en la industria del petróleo, en donde la relación 

de disolvente aceite es conocida v la concentración del 

disolvente se representa por una fracción discreta Ki; en tanto 

que el aceite, compuesto por un gran nOmero de especies. se puede 

considerar como una fracción continua T) CFig. 3. 1-d). 

imponiéndose una nueva condición de normalización 

La ecuación de normalización para una mezcla semicontinua es 

T) J' F C ¡¡ dl 

3.1. 2 FUNCIONES DE DISTRIBUCl:ON 

AdemAs de seleccionar a las variable& distribuidas apropiadas 

I~,J', .... para describir la composición de la mezcla continua, se 

debe seleccionar también una función F para ir1dicar como se 

encuentran distribuidas dichas variables. En general. 

reauerir~a una función F <I,J, •• > y en el caso de Que las 

variables I.J ••• fueran realmente independientes, podriamos 

reemplazar a la función anterior por el producto Marginal de 

funciones de distribución: 
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En este trabajo, se considera el caso m~s simple en donde una 

sola variable distribuida es suficiente: el Peso Molecular. En 

términos estadisticos, la función F<I> es Función de Probabilidad 

de Densidad y la integral de F<I> es una función de densidad 

acumulativa. Si F<I> da la distribución del número de mole~, 

entonces ésta es una Función de Probabilidad de Densidad Molar. 

La elección de F<I> estA determinada principalmente por su 

capacidad para representar la realidad con un suficiente grado de 

apro~imación, pero también se debe considerar en su elección, que 

F<I> sea matemáticamente conveniente de tal suerte que la 

resolución de las ecuaciones que participe dicha función, 

puedan ser resueltas con procedimientos matemAticos simples. 

Para la descripción de mezclas continuas se han aplicado varias 

funciones de distribución univariables, en función del tipo de 

mezclas que se han estudiado. 

En l• Tabla 3.1, se muestran algunas funciones de distribución 

probabilísticas de dos parAmetros; la función de distribución 

derivada por SchultzlZU para polimeros, que es equivalente a la 

distribución incompleta Gama, ha demostrado ser apropiada para 

representar sistemas continuos de polimeros y coloideg en 

ecuaciones de estado tipo Van der Waals. 

Las funciones de distribución tipo Parson han proporcionado 

buenas aproKimaciones para mezclas t1picas en la industria del 

petróleo. Whitson <1983) demostró como la Distribución Gama puede 

ser usada para caracterizar la fracción de alto peso molecular de 

los aceites crudos. 
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TABLA 3.1 DISTRIBUCIONES PROBABIUSTICAS DE DOS PARAMETROS I~ 
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3. 2 ECUACION DE NORMALIZACION DE SlSTEMAS SEMJ:CONTINUOS 

En el desarrollo de ewpresiones para representar las propiedades 

termodinámicas de mezclas multicomponentes cuya composición estA 

descrita por una función de distribución continua, la teoria del 

eQuilibrio termodinAmico de Gibbs se debe modificar la 

dependencia de los valores discretos de composición por una 

dependencia sobre las propiedades caracterizantes de la función 

de distribución y consecuentemente de las propiedades 

estad1sticas de la misma~ 

Los fundamentos de la termodinAmica continua son independientes 

del modelo f1sico-qu1.mico elegido para representar las 

propiedades termodinAmicas del sistema en el cAlculo del 

equilibrio de fases en sistemas continuos o semicontinuos. 

Para obtener una representación realista de la composición de una 

mezcla semicontinua se debera tener la capacidad de describir 

mezclas QUe contengan componentes continuos y discretos. En una 

mezcla semicontinua, los componentes discretos pueden incluirse 

en adición a lA parte continua de la mezcla. 

En el ~esarrollo de expre•iones para prociedades termodin.1micas 

de una n1ezcla semicontinua, se usa un procedimiento de limite 

para ~l reemplazamiento del número de moles discretos por 

funciones de distribución continuas e><.tensivas .. Este 

procedimiento esta basado en el ~iguiente planteamiento. 

Si una función de distribución extensiva n.cF< I > dada ldonde n.c es 

el número total de moles distribuidos continuamente), se 

fragmenta en una serie de divisiones de igual amplitud bI en 

donde cada división tiene una altura n. F< I .> siendo 
e J 

de I en el punto medio del intervalo j-ésimo. 

l. 
J 

Con 

el valor 

esto, la 

iunci6n continua n.cF<I> se ha reemplazado por una serie de 

barras y el área de cada barra representa un número mol discreto, 

n .• 
J 
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De asta forma, la aproximación se hace exacta cuando Al tiende a 

cero: 

lim 

.6.l - o n.j 

Esta ecuación. puede ser sustituida por el nQmero de moles en las 

expresiones utilizadas para el cálculo 

termodinámicas. cuando es expresada como una 

Rivman. ""1 

Asi, 

de 

r,'11 < 1 > dt 

propiedades 

integral de 

y el t•rmino del lado derecho de la ecuación antericr, podr~ ser 

sustituido por el término de nOmero de moles de las expresiones 

para el c~lculo de prooiedades termodinA.micas de la mezcla. 

En el desarrollo de ecuaciones para cAlculo de propiedades 

termodin.,.icas para una ~ezcla semicontinua, se debe contemplar 

la flexibilidad de representar tanto a los componentes discretos 

como a los continuos. Para lograr esto. en la derivación de estas 

expresiones se ha utilizado el procedimiento de condición limite 

anterior representando a los compuestos discretos como funciones 

Delta de Oirac ponderadas. 

Esto es. para una función de distribución de la mezcla M<I> la 

cual contiene algunos compuestos discretos que pueden ser 

representados por una función Delta de Dirac. la ecuación de 
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normalización puede expresarse como 

.f Mt 1 l di (3.1) 

y los componentes discretos estan represnetados pors 

en donde ><l es el f.actor ponderan te de la .función del ta de Dirac 

para cada componente discreto ~. 

Debido a Que la integral de una función delta de Dirac es la 

unidad, la Ec. C3.1) para k componentes discretos se transforma 

en: 

k 
E X. + Y) .r Ft 1) di 

' ' 
<3.2) 

ep donde los factores ponderantes xl, Q; son las fracciones naol 

.de los \. componentes discretos v la fraccion mol de la fracción 

continua, resoectivamente. 

Mediante la aplicación de este procedimiento a modelos de estado 

para mezclas, estos pueden ser aolicados a mezclas semicontinuas. 

Ademas. la representación de la composición puede ser extendida 

para manejar fr.acciones continuas multiples, cada una ntedida pOr 

una iraccion mol 

distribución F.< I >. 
J 

total descrita por una iunción de 
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Este procedimiento es útil para describir sistemas en donde se 

traten de manera simultánea diferentes series homólOgas de 

compuestos, y donde cada función de distribución es función de la 

misma variable de distribución. 

Para un sistema de componentes discretos v fracciones 

continuas, por analog~a con la Ec. (3.2), la ecuación de 

nor•alizAción es 

k 

E•. 
' ' 

en donde p•r cada fracción continua. 

r F.CI> dI 
• J 

C:S.:Sl 

C:S.4) 

L• Ec. <3.3>, pumd• ser incorporada en modelos de ••tado para 

represent•r la dependencia de la composición para sistemas 

semicontinuos. 



3.3 CAi.CULOS DE EQUIU:BRIO EKTRE FASES COM 

COHTJ:NUA 

6ó 

TERMODJ:HAMI CA 

El equilibrio entre fases de mezclas complejas, comunmente se ha 

calculado usando procedimientos termodinámicos est~ndares en 

donde las mezclas son caracterizadas mediante una división en 

fracciones las cuales son consideradas equivalentes a algOn 

compuesto puro del cual ~signan propiedades 

caracterizantes; este procedimiento se conoce como Método de 

Pseudocomponentes. 

Cotterman et. a1.t"1 r-ealizaron cálculos de equilibrio de mezclas 

continuas y demostraron que cuando se usa un modelo termodin~ico 

de astado como el de Soave-Redlich-Kwong, las funciones de 

distribución para dos fases en equilibrio pueden ser relacionadas 

una con otra. Esto es, si un~ distribución Gama es la Que 

describe a una fase, la otra fase en equilibrio también estA 

descrita por una distribución Gama. 

Para una mezcla continua o semicontinua descrita por una función 

9ama de distribución, en donde la msdia estA dada por o(J + r y la 

varianza por o{Í", el origen de la función F<I> esta indicado por 

el valor de r el cual es el mismo para ambas fases en equilibrio. 

Para un sistema como este, se pueden desarrollar relaciones entre 

los para.metros a y~ para la fase vapor y aquellas para la fase 

liquida, produciéndose un conjunto d~ ecuaciones no-lineales cuya 

solución proporciona los puntos de roc10 y puntos de burbuja de i• mezcla. En estas sistem&s si la coMposici6n de una fase se 

especifica, la composición de la otra puede determinarse sin 

apro><imaciones. 

Sin embargo, cuando se trata de cAlculos de vaporizaciones 

instantáneas se introduce una tercera función de distribución 

para la corriente de alimentación involucrada en el balance ~e 

materia el cual debe satisfacerse. 
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Generalmente, no hay una función de distribución universal, 

aplicable a las tres corrientes, para la cual el equilibrio de 

fases y el balance de materia pueda ser resuelto para todos los 

valores de I. Por lo tanto, los cálculos de vaporizaciones 

instantá.neas de mezclas continuas o semicontinuas solo pueden ser 

resueltas de manera aproximada. 

Se han desarrollado procedimientos para el c~lculo de 

vaporizaciones instantáneas para fracciones de petróleo, sin 

embargo, estos procedimientos se han restringido a modelos 

simples como la ley de Raoult acoplada con métodos de integración 

numérica o funciones de aproximación. Ratzsch y Kehlen '"°' 
dieron un análisis matemAtico formal del equilibrio entre fases 

an sistemas continuos con aproximaciones para cAlculos de 

vaporizaciones. basadas en la ley de Raoult, con composiciones 

descritas por distribuciones Gaussianas. 

Basados en los trabajos de Kehlen, Sal acuse y Stel l.y Gua l tieri 

et.al., Cotterman y Prausnitz en 1985 presentan procedimientos 

para aplicar la estructura de TermodinAmica Continua al cAlculo 

aproximado de vaporizaciones instantAneas. 

Esto& procedimientos son referidos como el Método de Momentos y 

el Método de Cu•dratura; v están aplicados a mezclas en donde uno 

de los componentes, es considerado como discreto en tanto que el 

resto se consideran como componentes continuos, es decir, mezclas 

semicontinuas. 

El planteamiento de estos métodos parte de la formulación de de 

las ecuaciones para un flash isotérmico. 

La Figura 3.2 muestra el esquema de una vaporización instAnea 

liquido-vapor temp~ratura constante para un sistema 

semicontinuo, en donde la temperatura, presión y composición de 

la alimentación son especificadas y la composición y flujo de las 

corrientes de salida deben ser calculadas. La corriente de 

alimentación estA relacionada con las corrientes de salida 
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mediante un un conjunto de balances de materia y, las dos 

corrientes de salida se encuentran en equilibrio termodinAmico. 

Los balances de materia y el equilibrio termodinámico de fases 

deben resolverse simultAneamente satisfaciendo las siguientes 

ecuaciones: 

<3.5) 

F F L L 

TI F<I> { TI F < I,> + < 1 - { l TI F< 1 l (3.bl 

Las condiciones de equilibrio para las corientes liquida y vapor, 

para cada componente discreto ~ y cada fracción continua e son: 

donde: 

L 

"• 

L 

1-'c < I > 

son las fracciones mol del componente discreto 

(3-. 71 

(3.8) 

en 

la alimentación, el liquido y el vapor supercritico, 

respectivamente. 

son la fracción mol de cada fracción continua en la 

fase supercritica y liquida, respectivamente. 

' es Ja fracción vaporizada definida como la relación 

de las moles de vapor a las moles en la alimentación. 
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~os potenciales qu1micos de los componentes de una mezcla 

semicontinua se pueden resolver en términos de la fugacidad. 

La fugacidad de un componente continuo en la fase supercr1tica 

estA expresada por 

e e 

- ln. 

3. 3. 1 METOOO DE MOMENTOS 

11 CP/RT> 1 
- -J dV 

V 

En este método los oar~etros de caracterización de las 

corrientes de alimentación. v de los productos liquido y vapor, 

se relacionan de manera aproximada con las expresiones del 

balance de materia y la condición de eQuilibrio termodinAmico, 

para desarrollar soluciones aproximadas. 

Dicha relación consiste en multiplicar la ecuación de balance ·de 

materia para una mezcla semicontinua <Ec. 3.b) por la variable 1, 

e integrar la expresión resultante en un intervalo pertinente de 

I. dando lugar a ecuaciones del siguiente tipo. 

.... y y 

Tl M ( Tl M 
L L 

< 1- ( > T) M <3.10> 

en donde M es un momento estadistico en torno al origen de la 

función de distribución FCI> el cual est~ definido par 

M .r F< I > di (3.11) 



en donde I debe ser reemplazado por CI-r>. 

Mediante este tratamiento se 

momentos de las funciones de 

La repetición de este procedimieñt~ 

integración, generan un grupo de 

siguiente forma 

F 

n 
F 

M 
q 

y 

M 
q 

+ 
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En donde M es el q-ésimo momento en torno a la función F<I> para 
q 

todo q en el intervalo de q = 1,2, •••• ,m_. 

El momento cero es necesariamente satisfecho a través del b~lance 

de materia total. 

Estrictamente, para satisfacer los balances de materia de manera 

exacta, se deben satisfacer todas las q ecuaciones· de momento 

para la fracción continua. Sin embargo, para simplificar los 

cAlculos, es necesario considerar únicamente un mWnero de 

ecuaciones de momento igual al nOmero de parAmetros asociados a 

la iunción de distribución seleccionada. En el caso de la función 

de distribución Gama que sólo contiene dos parámetros asociados 

(a y~>, Onicamente dos ecuaciones de momento son consideradas. 

La consecuencia de considerar sólo algunas de las ecuaciones de 

momentos menores para relacionar los parámetros de la ~unción de 

distribución ignorando todas aquellas ecuaciones de momentos 

mayores, es que se introduce error en los balances de materia; ya 

que al satisfacer solo las relaciones de momento m~s bajas, se 

deja de satisfacer las ecuaciones de momentos superiores. 
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Para muchos casos el error introducido es insignificante. como en 

el caso de mezclas con distribuciones poco dispersas, pero se 

pueden introducir errores significativos en el balance de materia 

si la distribución es muy amplia. 

3.3.2 EL METODO DE CUADRATURA 

Este método resuelve las ecuaciones de separación de mezclas 

continuas y semciontinuas mediante la integracion numérica, de 

las ecuaciones integro-algebrAicas de los balances de materia y 

de equilibrio entre fases. con la técnica 

Gaussiana. 

de cuadratura 

La cuadratura Gaussiana es un método que integra funciones 

mediante la suma de un número fihito de evaluaciones ponderadas 

de la función en valores especificados de la variable de 

integración llamados puntos de cuadratura. la caracteristica que 

distingue a este método es que para cada uno de los puntos 

determinados, los balances de materia y el equilibrio entre fases 

se satisfacen de manera exacta. 

El planteamiento del método de cuadratura Gaussiana estA basado 

en la aproximación de una función de distribución continua 

mediante la suma sobre s puntos de cuadratura. 

Para s puntos de cuadratura, las integrales de las expresiones 

dbl balance de materia y de la condición de equilibrio, pueden 

evaluarse como 

J' F( 1 l di (3.13) 

en donde w <IP>es el factor de ponderación V F<IP> e.s la función 

A ser integrada en el punto de cuadratura lp. 
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En esta forma. la distribución de la comoosici6n de la fracción 

continua de cada corriente queda descrita oor un conjuntO de s 

puntos de cuadratura, v el balance de materia queda representado 

por un conjunto de ecuaciones de la siguiente manera: 

.. 
TI 

.. 
F CI 1 

p 

y 

{ TI + 
.. 

( 1-{ 1 T¡ (3.141 

A su vez. la condición de equilibrio que debe satisfacerse en 

cada punto de cuadratura o para cada fracción continua k es 

C3.151 

aue en términos de coeficientes de fugacidad queda e~presada como 

(3.161 

Para una mezcla semicontinua, con n componentes discretos v m 

fracciones continuas. la condición de normalización para la fase 

l~auida en términos de la anterior expresión queda representada 

por 

+ (3.171 
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EMpresiones anAlogas son deducidas para las corrientes de 

alimentación v vapor en equilibrio. 

Los puntos de cuadratura v los factores de ponderación 

considerados. son los mismos en todas las corrientes. 

El método de cuadratura es un tanto anAlogo al método de 

pseudocomponentes, pero con la gran diferencia de Que los puntos 

de cuadratura y los factores de ponderación. no son arbitrarios, 

sino Que estos se determinan a partir de cierto tipo de 

polinomios ortogonales de aproKimaci6n los cuales • para s puntos 

de cuadratura. integran eMActamente un polin~mio de grado <2s-1>. 

Esto significa, si fuera vAlido hablar términos de 

pseudocomponentes, Que los s componentes seleccionados en base 

cuadratura Gaussiana sean apro~imadamente equivalenes a 2s-1 

pseudocomponentes seleccionados aleatoriamente~ 
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3.4 UNA NUEVA ECUACION DE ESTADO DE PENG - ROBINSON 

Varios estudios han demostrado1251 que las ecuaciones cúbicas de 

estado tienen la capacidad de predecir la solubilidad de 

hidrocarburos pesados en disolventes miscibles, el comportamiento 

entre fases < puntos de roela y puntos de burbuja >; as! como 

para efectuar cAlculos de vaporizaciones de fluidos a condiciones 

supercri ticas. 

Sin embargo, el aprovechamiento de esta capacidad en el dise~o y 

simulaci6n de procesos de eKtracción superc:r1 tic a, se ha 

dificultado debido a la complejidad que representa el efectuar 

cAlculos de equilibrio para mezclas fluidas complejas. 

A través de la aplicación de la teor1a de mezclas fluidas 

polidispersas"cSJ, se han desarrollado varios algoritmos para el 

cAlculo del comportamiento de Tases. 

Como se ha mencionado, dentro de estos algoritmos los métodos 

basados en la teorla de termodinAmica continua requieren tiempos 

comoutacionales de un orden de magnitud menor a los algoritmos 

existentes; calculando resultados que tienen · una buena 

aproximación con datos experimentales. 

En la realización de cAlculos de equilibrio, para sistema 

integrado por componentes discretos y una fracción contin11.'ll, 

deben resolverse de manera simultAnea los balances de materia y 

el equilibrio entre fases <Ecs. 3.7 y 3.8>; cunpliendo con la 

condición de normalización representada por la Ec. <3.3>. Debido 

a esto, las ecuaciones de estado utilizadas para el calculo de 

propiedades termodinAmicas de una mezcla semicontinua, deben 

poseer la flexibilidad de representar tanto a los componentes 

discretos como a los continuos. 

Mediante la aplicación del procedimiento de limite mencionado en 

la sección C3.2> al modelo de estado de Peng-Robinson para 

mezclas, la representación de la composición puede ser extendida 
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para manejar tanto fracciones molares de componentes discretos, 

como fracciones continuas m~ltiples descritas por una función de 

distribución continua F.< I). 
J 

La ecuación de estado de Peng-Robinson <Ec. 2.16) para una mezcla 

que contiene componentes discretos y fracciones continuas, con 

amplia distribución de pesos moleculares, requiere de un 

replanteamiento de las reglas de mezclado en donde se considere 

la composicion de las fracciones continuas y de compuestos 

discretos. 

Asimismo, se debe modificar la dependencia de las correlaciones 

de los parAmetros de la ecuación de estado a<T> y b, de las 

constantes criticas originales <Ecs. 2.17 y 2.18>; por una 

dependencia sobre la propiedad caracterizante de la función ce 

distribución <peso molecular)~ 

A través de la aplicación de la teoria de mezclas fluidas 

polidispersas, al cálculo de equilibrio entre fases de mezclas 

semicontinuas, Cotterman'PJ propuso reglas de mezclado para los 

parAmetros de la Ecuación de Estado de Soave, as1 como 

correlaciones para su evaluación, las cuales son funciones del 

peso molecular. Por su parte, Mansoori v Savidgea5J han 

presentado también reglas de mezclado y polinomios de tercer 

orden con respecto al peso molecular, para la evaluación de los 

parámetros a<T> y b de la ecuación de Estado de Peng-Robinson 

para hidrocarburos parafinicos. 

Para realizar cálculos de equilibrio entre fases para mezclas 

semicontinuas en este trabajo se aplicó la Ec. <2.16) por medio 

de una eMtensión, vla reglas de mezclado, para los parAmetros 

a<T> y b. 

Para un sistema con n componentes discretos v fracciones 

continuas < o series homólogas > los parámetros de mezcla quedan 

eMpresados por las siguientes ecuaciones, planteadas por Mansoori 

y Savidge. 
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fracción mol de la fracción discreta 

fracción mol de la Tracción continua 

en Ja fase l!Quida. Para la fase vaoor. se manti&nen relaciones 

similares. 

En base a la correlación de datos de presión. de vapor 

e><perim•ntales1.,,J de compuc.stos puros. determinamos expresiones 

para los parámetros a<T> y b, para las series hom6logas de 

hidrocarburos parafinicos v arom~ticos. 

Tabla 3.2 Int&rvalos de correlación de presiones de vapor 

eKoerimentales. 

INTERVALO INTERVALO 

SERIE HOMOLOGA DE PESO MOLECULAR DE TEMPERATURA <KI 

PARAFINAS 58 - 563 223 - 650 

AROMATICOS 78 - 350 298 - 580 
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Para nuestros propósitos estas series representan propiedades 

promedio de constituyentes parafinicos y aromáticos de mezclas de 

petróleo. contenidos dentro de los intervalos de temperatura y 

peso molecular que se reportan en la Tabla 3.2. 

Para cada serie los pará.metros as./Z<l,I> y b(l) se calculan 

mediante las siguientes correlaciones de tipo polinomial: 

b( I l 

a CT> 
o 

+ b . 
a <T> . + a e T > 12 

z a CT> 19 

• 

En donde l representa al peso molecular y los términos a
0

lT>, 

a
1

CT>, a
2

<T> V a
8

<T> son funciones de la temperatura de acuerdo 

con las siguientes correlaciones: 

a (Tl a a T a T' o 00 O& 02 

a._<T> ª•o ... T ªu T' 

ªzCT> ªzo a .. T a zz T' 

•a<T> ªoo a T a,.. Tz .. 
Los coeficientes determinados para los polinomios del 

parAmetro de atracciOn, para los intervalos de temperatura y peso 

molecular especificados se dan en la Tabla 3.3 ª 

Los términos cruzados en las reglas de mezclado son estimados por 

reglas de combinación de tipo media geométrica obteniéndose para 

los par~metros binarios aCI.J>, 
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TABLA 3.3 CONSTANTES PARA LOS. PARAMETROS DE LA. ECUACION DE ESTADO 

PAaAF:tNAS 

ARONA.TICOS 

PAR.A.FINAS 

AaOW:A.TJ:COS 

PARAFINAS 

AAOllA.Tl:COS 

PARAFl:NAS 

ARONATICOS 

PARAFINAS 

ARONA.TXCOS' 

9s1;7a23 ;•· 

102.5092 

87.1198 

a .. 
-0.115016 

-0.072839 

º·" 

·.· 
·::~:9~2-~,-- . 

. -. - '. ,-· ,--.. <- .," 
5:6632 E'-03 

9.2123 E_:03 

3.8775 E-05 

3.1828 E-07 

• ªz (•AR c .. /MOL) 

ªzo 
-2.5124 

-3.6562 

ª•o 

-5.6685 

5.4108 

a 
2t 

a 
22 

E-03 2.9127 E-06 -1.2626 E-09 

E-03 2.6322 E-06 5.4158 E-10 

(BAR º·" . ª• 
a .. 

E-06 á.3624 

E 06 -4.2911 

b <cm 
. 

-11.1348 

27.7005 

CN /NOL> 

E-09 

E-09 

/mol> 

.. 
B2 

-2.1'517 E-12 

4.4136 E-14 

b . 
1.4367 

1.3063 
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3.5 UNA TEORIA SOBRE EL ESTADO CRITICO DE MEZCLAS 

Las condiciones termodinAmicas para la existencia de un punto 

critico -fueron originalmente derivadas por Gibbsu.:s:J en 1876. 

quién demostró que una fase cr1 tic a debe ob1?r1r1· rir dos 

restricc~ones de esLabilidad, que pueden ser expresadas en 

diferente forma dependiendo de QUé variables termodinámicas sean 

consideradas como independientes. La forma más común es aquella 

Que resulta de considerar a la presión, la temperatura v la 

composición como variables independientes. 

Las ecuaciones de definición de puntos criticas de un sistema 

binario son las siguientes: 

[ ~:.] o 
\. P,T 

V 

[ :·: .] = o 
\. P,T 

a. 5.1 CRITERIO DE ESTABILIDAD TERMODINAMICA. 

Un estado de equilibrio estable se postula como aquel estado al 

cual todo sistema aislado se aproxima y eventualmente alcanza. 

Para un proceso real en un sistema aislado, el cambio en su 

entrop1a CS> puede ser nulo <cero> o positivo; de lo cual se 

infiere que, para que un sistema aislado se encuentre en 

equilibrio estable la entropía deberá tener un valor máximo con 

respecto a cualquier variación permitida. 

Para orobar si un sistema aislado se encuentra o no en eQuilibrio 

estable, se deben examinar ciertas variaciones; si para tales 

variaciones podemos demostrar Que la entropía total del sistema 

disminuye, entonces la variación propuesta es imposible y el 
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estado probado <el estado original> sera un estado de equilibrio 

estable. 

En la determinacion de un m~Himo en entropia es necesario evaluar 

la variación de la misma con respecto al cambio de las variables 

<zs,z
2

, •••• zn> de dependencia y localizar un punto en donde la 

entropia del sistema sea maHimizada. 

Si en tal punto se cumple que: 

o y 

el sistema se encuentra en un estado de eQuilibrio estable con 

respecto a la variación de z\.. 

En el caso de anal izar un sistema qu" s .. encuentra 

originalmente a z = z. <donde z. es el punto de equilibrio> para 

el cual se propone un proceso virtual en el cual zi. fuera variada 

por:!: 6 z\., entonces el resultado del cambio en S <o LlS>; puede 

ser calculado expandiendo Sen Series de Taylor alrededor de las 

condiciones del estado original suponiendo oue 6z\. es una. peoue~a 

perturbación. 

Db esta forma, 

en donde .6S es el cambio resultante en S debido a la peQu~~a 

perturbación. 6S es la variación de primer orden de S y ómS es la 

variación de m-ésimo orden de s. 

Si LlS recresenta el cambio de entroc1a del estado original al 

estado perturbado. y si Ses un mAKimo en el estado inicial. 

entonces el eouivaJente mate~Atico del orincipio de máxima 
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entrop.1a es; 

"'s o 

Si S es una función suave de zi.. entonces es necesario Y 

suficiente para un m~Mimo en S, que AS = O y 6mS < O; en donde 

6mS es la variación no-nula de S de m~s bajo orden. 

De lo anterior, se tiene que: 

6S o y (3.18) 

6 2s " o pero si o, entonces } 
6 9s " o pero si = o, entonces - etc .. 

C3.!9) 

La desigualdad en la Ec.<3.18> forma el criterio de estabilidad y 

la igualdad de la Ec.<3.19) 6S =o. el criterio de equilibrio. en 

la representación con entropía. Para un sistema aislado, una 

condición necesaria, pero no suficiente, para que un sistema se 

encuentre en equilibrio estable, es que 6S = O para cualquier 

proceso virtual. 

En un sistema multicomponente que contiene ~ f•~es, l• condición 

de equilibrio 6S= O se cumple si se establecen las igualdades de 

Temperatura, Presión y Potenciales Duimicos entre todas las 

fases, es decir el criterio de equilibrio ser~: 

r'..., TCZ> = r'"" 
p(.f.) PCZ> = p'4'» .., C2l •4'» 
,...j µj µj 

Suponiendo QUe un sistema satisface el criterio de equilibrio, 

esto es, T, P y µj son uniformes en todo el sistema y por lo 

tanto 6S = O; para determinar si S es un mAMimo, se debe 

comprobar Que la variación no-nula de mas bajo orden, en la 
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entrop1a del sistema, &ea negativa. 

Empleando el criterio de estabilidad de la Ec. <3.19), para· 

variaciones pequeNas, primero se deben examin&r las desigualdades 

de segundo orden y en el caso de que 62S fuese igual a cero. se 

deben examinar los términos de mayor orden. 

Mediante la transformación de la representación de la ecuación 

4undamental de la termodinámica, se determina que para un sistema 

en equilibrio estable en donde la entropia es un máximo, 

decir, con entropia, volumen v masa constante, la energ1a interna 

total del 5istema es un m1nimo. Este hecho ha demostrado que la 

maximización de entropia y la minimización de energia interna, 

realmente son criterios idénticos de equilibrio y estabilidad. 

En base a esta dualidad, se establece que para un sistema en un 

estado de equilibrio estable, mantenido a T, V y masa constantes, 

la Energia Libre de Helmholtz es un minimo, con respecto a toda 

variación provocada por un proceso virtual. Para tal sistema el 

criterio de equilibrio y estabilidad son, respectivamente: 

6A o <T, V y masa= constantes > 

<T, V v masa = constantes > 
<T, V y masa = constantes (3.20) 

y para sistemas a T, P y masa constantes, la Energía Libre de 

6ibbs, es la ~unción potencial a ser minimizada para alcanzar un 

estado de equilibrio estable, siendo los criterios de equilibrio 

y de estabilidad, respectivamente, los siguientes: 

o 
o 

<T, P y masa = constantes > 

<T. P y masa constantes 

Las condiciones bajo las cuales 6
2

S < O 6 6
2

A. > O,. son 11.ama.das 

el Criterio de Estabilidad Intrinseca, ya que están relacionadas 

a una sola fase4 Las condiciones bajo las cuales estos criterios 

modifican de manera que 6 2 S = O 6 62 A = O se denominan 

Limites de Estabilidad Intrinseca. Un sistema bajo estas 



condi~~on~~ ouede se~ estable o inestable. 

En términ~s oe !a e~e~g!a libre de Helmholt~, el limite de 

9~tabilidad intr!nseca para un mat•ri•l puro ••·alcan2a·cuando se 

cumclll': 

!:ª:.]=O 
T.n 

o 

(~] 
T.n 

o (3.21) 

EL ~riterio de estabilidad necesario v suTiciente de un material 

ouro. cuede ser visualizado con avuda de la Figura <3.3-a). Si se 

reduce la cr•si6n isotérmicamente. se alcanza la condición de 

11Quido saturado <ounto A>: t~picamente, la isoterma continOa su 

trayectoria v alcanza la fase vaoor en el punto C. Para ambos 

~untcr5 tA v C~. se oose~va oue: 

[~] o 
T 

v ambas f.&'SQS son estables. 

5..i.. se- contJ.l'1('r.a ew,undiendo i.atérmic•~•nt& desde A hacia el punto 

S. ~l critorio Cl/PllN> 
T 

estado de 9Quilibric 

< O todavi a se satisface 

menos con 

v B es un 

respecto 

ceoue~as variaciones en volumen; estas variaciones deberán ser 

minimas v• oue una variación significante podr!a conducir al 

sistema a un estado de mayor entropia Cpermit1&ndo la formación 

adicional de vacor>, ~sto ~s. con respecto a variacionvs de 

ci~rta magnitud, B oodria pasar a s~r un estado no estable de 

enuiliorio. ¿1 e3tado 8 es oor tanto un estado metaestable: al 

iaua1 Que el estado en el oun~o O. 



86 

Para un fluido puro, oeneralmente los puntos A, e, e y O, se 

localizan sobre una curva continua que describe un comportamiento 

en forma general como La curva A-B-F-0-C en la Figura <3.3-a>. A 

las condiciones de E y F se cumple que (iJP/lN>T= o, definiendo el 

Llmit.e de Est.abilidad Irit.rlnscca para la temoeratura en cuestión. 

Estos puntos pertenecen a la Cur·va Espinodal representada por la 

linea punteada en la Figura <3.3-b). Todos los puntos sobre la 

curva espinada!, son estables y están definidos por la condición 

(l/P/iN)T= 0. 

Para eMaminar la estabilidad de la curva espinodal, se puede 

e~plear el criterio de eQuilibr~o de la energia libre de 

Helmholtz <Ec. 3.20>: en donde la condición de 6<A> O T.v.n 
conduce a la igualdad de presiones y potenciales quimicos en todo 

el sistema. 

Cuando e~iste una variación en volumen temperatura y masa 

constantes, el criterio 6 2 A puede ser reducido a: 

En el anAlisis anterior se observó Que. para los puntos E y F. 

(l/P/IJV)T= O y, por lo tanto para orooar la estabilidad de este 

estado, se debe considerar a la variación de tercer orden; para 

probar Que: 

º• si ésta se igualara a cero. entonces probar 6
4

A ' O. 

Los puntos E y F representan estados en los cuales <a2A1av2 > = O 

y para cua\Quier sistema entre E y F <b2 A/IJV2> < O por lo que 

estos sistemas son inestables. 

A mayor•• temperaturas. los estados comparables a E y F <Fiq. 
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3.2-b> sobre la curva espinodal comienzan -a-. -aproximarse uno a 

otro. Y en el punto critico Cpunto G). ellÓs c-Ctinc·idS.O'.-·:Esto es, 

las dos fases se hacen indist{rlta~·~ -cúandD -- fas:-:: ·prOPiedádes 
intensivas de cada fase se hacen i_déntÍca~. e;·.:i-.e.¿·.t_-~ Ú~'.i.'~6 punto, 

se cumple c:iue: <·::}:{~ ; .. _-~--· 

6A 

6 2 A 0 

6
3

A O 

6
4

A ~ O (3.22> 

En el caso de una mezcla binaria, el criterio de estabilidad, en 

~érminos de la energ1a libre de Gibbs, si denotamos a los 

componentes por Jos sublndices J v 2. es: 

o 6 o (3.23) 

en donde la igualdad aplica a la curva esi:>inodal. e'5 dec.ir. 

define el limite de estabilidad. 

La Ec. (3.23> es comúnmente llamada el Criterio de Estabilidad 

Dif'usional. Este criterio de estabilidad para un sistema 

binario. se puede e~oresar en función de fracciones mol. en la 

siguiente forma: 

"µ 
( éJ K:l,P ~ o 

Al igual aue para un compuestos puro, cuando caµ
1

1 aw 1 > >o, la 

fase orobada se encuentra en eQuilibrio estable. 

Cuando la curva de equilibrio de fases y la curva espinodal se 

hacen ~angenles. se define el Punto Cr~lico de la Mezcla. Para 
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T = CONSTANTE (A) 

V 

p 
T =CONSTANTE (B) 

G 

V 

FIGURA 3.3 A-B ESTADOS DE EQUILIBRIO DE UN COMPUESTO PURO 
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determinar si el punto cr1tiCo 'cifl i'a' meZcla es:··_estiible, se:.,_ deben 

examinar las variaciones de ·mav_o-r orden·'·Cú.ie-~-dOS~: ':es···'-de;;i,...~··. se 

debe probar que: 

[aª:ª. J 
\. P.T 

o C3.24) 

Cuando se trabaja con ecuaciones de estado explicitas para la 

presión es mAs conveniente expresar las ecuaciones anteriores en 

términos de su relación con la energia libre de Helmholtz, la 

cual tiene dependencia sobre las variables v. T y X. 

3.5.2 PUNTOS CRITICOS DE MEZCLAS HULTICOMPONEIITES 

La teoria de puntos criticas de Gibbs conduce a dos ecuaciones no 

lineales, en las variables intensivas de la fase critica, que 

deben resolverse simultAneamente. º" esta manera, la 

determinación de las condiciones criticas se reduce. encontrar 

las ra1ces de dos funciones no-lineales pero Que para sistemas 

grandes, se vuelven de compleJidad extrema. 

En 1980, Heidemann y Kha 1 i l ttllJ, proponen un nuevo p 1 anteamiento 

del criterio de Punto Critico para mezclas multicomponentes 

descritas por ecuaciones de estado. En este nuevo planteamiento, 

las ewpresiones de la forma cuadr~tica y cúbica de la expansión 

de la energla libre de Helmholtz, son consideradas como funciones 

del número de moles, siendo ambas cero para alguna variación An 

en el número de moles en el punto critico. La forma cúbica 

obtenida en este planteamiento, tiene la caracterlstica de poder 

ser evaluada con mucho menos esfuerzo computacional que el 

determinante comúnmente utilizado en su lugar. 

El criterio critico empleado por Heidemann y Khalil esta basado 

el e~amen de la estabilidad de fases homogéneas. 



Considerando una fase aue se mantiene a 

<T0 .v0 ,n1•0 .n2•0 •••• n ..... 0 >, ésta será. estable si 

variación isotérmica en su estado. el nuevo estado 

como <T
0

.V.n
1
.n2 •..• nNJ. es decir; 

N 
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condiciones 

cara toda 

se establece 

P <V - V > o o - i.~/'io <ni.- "lo> >To > o 

en donde la oresión P 
0 

v los potenciales gu1micos µi
0

son todos 

evaluados en el punto de prueba (el estado inicial). v A -A es 
o 

la diferencia en la energia libre de Helmhol~z entre el estado 

inicial v la variación. Una segunda condición debe ser satisfecha 

cara las variaciones no isotérmicas. esta es: 

o 

Si estas dos desigualdades no se satisfacen cara cualouier cambio 

en la fase en una region alrededor del punto de prueba. e~iste un 

estado de energia interna más bajo accesible para Ja mezcla 

mediante la separación en dos o m~s fases. 

EHpandiendo la energ~a libre de Helmholtz en series de Tavlor 

alrededor del punto de prueba~ se tiene: 

" I: µlo <An,l >To,vo 
\.=s 

l 
2T E E <iJ

2
Alélri/ln\.J 6r\AnJ 

j i. 

l 
3T 

••• (3.25l 
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La estabilidád del punto ~e prueba ".'.'~q~ier~·.qu~ esta cant~dad sea 

. . 

La e~'~abi·i-.id~d~~·~_:_as~~ura·si: la:.:.fórrñ4 cUadrAtica de' la Ec.<3.25>,· -

es pQS~i ti ~a 

E E <"
2A/;,,.,/'"•> .tln/inJ 

J. L 
o (3.26) 

Para los puntos de prueba <T0 .V0 ,ns..o'"z.o' •• '"N.o' Que se 

localizan sobre el limite de estabilidad, la forma cuadrática es 

positiva semidefinida. En tales puntos, la estabilidad se 

determina por las propiedades de la forma cObica y las de mayor 

orden. 

Una condición necesaria para que un punto coincida con el lLmite 

de estabilidad es que la matriz Q con elementos q.\.j= c#A/iln/k\J 
tenga un determinante cero 

Q Det IQ) o <3.27) 

o, equivalentemente, exista un vector 

el cual satisfaga las ecuaciones 

o (3.28> 

La definición empleada para un punto critico es la propuesta por 

Reid y Beegle, la cual establece que un punto critico es un punto 

estable ei cuai se encuentra sobre el 11rnite de estabi1idad. Esta 

definición, requiere Que la forma cuadrAtica <Ec. 3.26J sea 

positiva semidefinida y que exista un vector ~.que satisfaga 

la Ec. e 3. 28 > • 
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Adicionalmente, para asegurar la estabilidad del punto critico de 

la mezcla. la forma cúbica de la energia libre de Helmholtz debe 

ser cero. es decir. 

c I: I: I: 
k j i. 

para el vector ~que satisface la Ec.<3.28>. 

o <3.29) 

3. 5. 3 TEORJ:A DEL ESTADO CRITICO DE MEZCLAS SEKICOKTINUAS. 

En esta sección se presenta un esbozo de la teoria del estado 

critico de mezclas continuas o semicontinuas. Esta teoria 

permitir~ estudiar la influencia.de la composición en sistemas de 

extracción supercrltica y con esto localizar las regiones del 

diagrama de fases en las que potencialmente y de acue1-do lo 

descrito en los pArrafos de las secciones anteriores, se puede 

procesar a las mezclas con el fin de separar sus compuesto.s 

valiosos. La formulación de los puntos crlticos presentada a 

continuación utiliza la nueva ecuación de estado de Peng-Robinson 

propuesta en este trabajo. 

Para mezclas discretas, los detalles relevantes de las ecuaciones 

de criticalidad a satis~acer usando ecuaciones de estado han sido 

dados por Hel.demann y Khalilcss.J. Por lo tanto, únicamente se 

presentaran las modificaciones necesarias para su aplicación a 

sistemas polidispersos. 

Dentro del algoritmo propuesto por Heidemann y Khalil, la 

localización del punto critico de una mezcla de N componentes 

reQuiere el determinar un vector Nl tal aue satisfaga ·1a 

Ec.(3.28). En donde Q es la matriz de segundas derivadas 

parciales de la energia libre de Helmholtz con respecto al nómero 

de moles. Esta se puede expresar como 
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.. 
Q = I: 

en donde A es la energia libre de H.elmti'O~ :t?) ~~-~~ "-~~-. sfStem~·: N 

componentes a T y V constantes, ·mientras q-~~~- ~~: •. ·§"~-·:'.~~-~'· ~.~N es, 

un vector que cuantifica el cambio infinite~im_a( ~er:i_ -=-la 

composición del sistema. 

El limite de estabilidad material en un punto critico, es deC-ir. 

el determinante de la matriz Q, debe ser cero (Ec.3.27); y como 

resultado de determinar el vector bn en la ecuación <3.28), se 

debe cumplir que la forma cóbica <Ec. 3.29> también sea cero en 

el punto critico 

De la definición del potencial qulmico, se pueden obtener los 

elementos de las formas cuadrAticas y cóbicas de las Ecs.(3.29) y 

<3.30> en términos de la fugacidad </l)de los componentes en la 

mezcla como: 

(~] "". lln. 
' J 

( 
" ln. /.] 

RT ----' 
""j 

C3.3ll 

(3.32) 

De la misma manera, para la forma continua de las Ecs.<3.31> y 

(3.32>. es posible incorporar la ecuación de estado en el cAlculo 

de las fugacidades de las fracciones continuas <y sus derivadas> 

dentro del algoritmo de criticalidad para sistemas polidispersos; 

teniéndose las siguientes expresiones para el criterio de 

estabilidad. 
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ENVOLVENTE 
DE FASES 

/ / /,.····" -\ 
.. · \ 

~ /// ) 
,. I 

I ; 
/_ ! ... / 

LIMITE DE _,/. / 

ESTABILIDAD , •• / / 

/ 
MATERIAL '\. • / / 

det (Q) (T,V] = o \.. ./ / 

-·-------/./~---,-'//' 
TEMPERATURA 

PUNTOCRmco 
DE MEZCLA 

i Q=C=O l 

FIGURA 3.4 PROYECCION PRESION ·TEMPERATURA PARA UNA MEZCLA MULTICOMPONENTE 

QUE MUESTRA EL LIMITE DE ESTABILIDAD Y LA ENVOLVENTE DE FASES 
'--~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~---' 

~ 
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Q 

y 

e rrr·~~~ o (3.34) 

Ji. J j :rk 

Debido a Que en el punto critico "de sistemas multicomponentes. 

las Ecs.(3.29> y (3.30) deben valer cero, Heidemann y Khalil 

proponen iterar sobre las variables T y V en forma anidada. Esto 

es, basándose en un estimado inicial de Vcm ( = 4b>, se itera la 

temperatura en un ciclo interno hasta que el determinante de la 

matriz Q es cero; y de esta forma se busca que la forma cübica 

también valga cero. En caso de _Que la forma cübica sea cero a 

partir de las variables encontradas del limite de estabilidad 

<Det <Q>aO >, este punto de T y V corresponderAn al punto critico 

del sistema. La presión critica se encuentra de manera directa 

oartir de la ecuación de estado. 

La Figura 3.4, muestra la localización del limite de estabilidad 

Co curva espinodal> para el caso de una mezcla multicomponente. 

Este algoritmo se utilizó el presente trabajo usando 

cuadratura generalizada numérica para resolver las ecuaciones 

integro-algebrAicas mostradas anteriormente v determinar los 

ountos criticas de los sistemas de interés estudiados en este 

trabajo. 



3.6 CALCULOS DE EQUIU:BRIO A CONDICIONES 

UTILIZANDO EL METODO DE CUADRATURA DE 

CONTINUA. 

96 

SUPERCRITICAS 

TERMOOINAMICA 

Los orocesos de extracción condiciones supercriticas son. 

tecnolog1as basadas en el fenómeno retrógrado de equilibrio de 

~ases que ocurre condiciones de temperatura y presión 

superiores a las criticas de la mezcla. 

En la extracción supercrltica de residuos pesados de petróleo, el 

fluido supercritico extrae los compuestos ligeros m~s valiosos en 

la fa~e vapor, los cuales son separados del disolvente en una 

segunda etapa de vaporización instantaTlea, mediante un incremento 

de temperatura o una reducción de presión, recuperando al mismo 

tiempo al disolvente con una pureza ~ceptable para ser reciclado 

al proceso directamente. 

En esta sección, se estudia la aplicación de la estructura de la 

termodinAmica continua combinada con una ecuación de estado. para 

el cAlculo del equilibrio entre fases multicomponentes en las 

condiciones de temperatura v presión de la región retrógrada de 

la mezcla, en donde la recuperación del disolvente se favorece. 

La extracción de aceite ligero de residuos pesados de petróleo 

con fluidos supercrlticos, normalmente es modelada como una 

vaporización instant~ea isotérmica. En este trabajo estamos 

interr-sados en conocer el comportamiento del equilibrio entre 

fases liquida v vapor. 

En Jos procesos de extracción supercritica de fracciones pesadas 

del petróleo, se especifica relación disolvente a aceite 

controlada. pero Ja composición del aceite est~ indefinida va que 

es una mezcla compleja. 

Si consideramos que el aceite esta constituido cor un número 

infinito de componentes, entonces la composici6n de la mezcla 

compleja puede describirse través de una función de 
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distribución rnnt irui.o ne alguna propiedad caracterizante. es 

decir, como a una mezcla continua. En tanto que la porción 

restante de la mezcla total. el disolvente, se puede considerar 

como una fracción discreta. En esta forma .. la mezcla 

disolvente-aceite Que se debe separar, Ja podemos tratar como una 

mezcla semicontinua. 

La Figura 3.2 muestra esQuem~ticamente una separación mediante 

una vaporización instantánea para una mezcla semicontinua con un 

componente discreto y una fracción continua. En este caso, Ja 

corriente de alimentación se encuentra totalmente especificada 

conociéndose su composición temperatura y presión 

pretendiéndose calcular las composiciones y condiciones de las 

corrientes liquida y de vapor de salida. 

Las corrientes de alimentación y de salida están relacionadas a 

través de los balances de materia y se supone que se encuentran 

en equilibrio termodinámico. 

Definiendo a la fracción vaporizada e como la relación de moles 

de vapor a moles de alimentación; el balance de materia para todo 

comconente discreto es: 

C3.35l 

en donde yi., Ki. y zi. son las fracciones mol del componente en 

el vapor, el liquido y la alimentación, respectivamente. 

Para toda fracción continua, se plantea un balance modificado por 

la introducción de una función de distribución F.< I) que describe 
J 

a la composición y por una fracción molar nj que considera el 

contenido de esa fracción continua en cada fase, de la siguiente 

forma: 
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(3.361 

En donde los superindices F,v y L designan a la alimentación, al 

vapor y al liquido, respectivamente. 

Puesto que las corrientes de salida deben estar en equilibrio. se 

debe establecer la igualdad del potencial quimico de cada 

componente en cada corriente. Teniéndose para cada componente 

discreto ;,. que 

(3.37) 

y para toda fracción continua J, la igualdad de potenciales 

qu1micos se establece para todo el intervalo del indice 1 

(3.381 

Las Ecs. 3.16 a 3.19 conforman un conjunto de ecuaciones 

integro-algebráicas no-lineales. Considerando la forma de la 

función de distribución F<I> seleccionada en este caso. se puede 

inferir que no es posible resolver las ecuaciones para el cálculo 

de vaporizaciones instantAneas. analLticamente. Como se discutió 

previamente, el procedimiento para resolver las ecuaciones de 

vaporizaciones instantáneas de mezclas semicontinuas introduce 

integración numérica, la cual puede realizarse empleando el 

método de cuadratura Gaussiana. 
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Para el cAlculo de la fracción vaporizada en la separación. se 

definieron coeficientes de reParto·. <K> de los compuestos del 

sistema como: 

Para un componente 

<3.39) 

K< ll <3.40) 

3. 6.1 METODO DE CUADRATURA EN EL CALCULO DE VAPORIZACIONES 

INST ANT ANEAS 

Para resolver las ecuaciones de la separación. se req~iere del 

uso de métodos numéricos de integración; aqu1 utilizamos el 
método de integración numérica con cuadratura Gaussiana. ta.PI 

Este es un método que integra una función mediante la suma de un 

número finito de evaluaciones oonderadas de la función en valores 

especificados de la variable de integración. La caracteristica 

que distingue a este método es que para cada uno de los puntos 

seleccionados, los balances de materia y el equilibrio de fases 

se satisfacen de manera exacta. 

Los puntos de cuadratura y los factores de oonderación no son 

arbitrarios, sino que determinan partir de polinomios 

ortogonales especificas los cuales integran exactamente 

polinom10 de grado 2s -1 para s puntos de cuadratura. Esto 

implica Que los s compuestos seleccionados a partir de cuadratura 

gaussiana son a pro>< imad amen te equivalentes 2s 

pseudoccmponentes elegidos equidistantemente. 
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Para una mezcla semicontinua con n co"1Ponente·s discretos y m 

fracciones continuas ( o series ho-mologas >, la condición de 

normalización para la co~r·iente~ l'iquida es 

+ <3.41) 

Ecuaciones similares son encontradas para las corrientes de vapor 

y de alimentación. Los puntos de cuadratura IP y ·los factores de 

ponderación wcn(JP> son los mismos en todas las corrientes. 

El criterio de eQuilibrio de fases se debe satisfacer an cada 

ounto de cuadratura para cada fracci~ continua en 

µ ve I > 
en P 

<3.42> 

Para especificar los puntos de cuadratura y factores de 

ponderación seleccionamos el tipo de cuadratura gauss.iana 
<determinado por el rango de la variable I> v el número de puntos 

de cuadratura. Elegimos un método de integración semi-infinito. 

cuadratura de Gauss-Laguerre, para el cual y :S <' Este 

método de integración trabaja bien cuando la "cola" de la función 

disminuye exponencialmente. 
- ' 

Para funciones de distribución suaves, se ha encontrado Que seis a 

diez puntos de cuadratura son suficientes normalmente para 

cAlculos de vaporizaciones instantAneas. 

La cuadratura generalizada de Gauss-Lagerre, aproxima una 

integral semi-infinita de una función f (u> arbitraria, mediante 

una suma ponderada. 

La fórmula de cuadratura en n-punto's de una función f(u). con una 



101 

función ponderante uca-.u eu se puede eKpresar como: 

(3.43> 

en donde wt son Jos ~actores ponderantes ·o iactores peso y u son 

los ountos de cuadratura. 

Los puntos de cuadratura son los ceros de los polinomios 

generalizados de Lagerre ~n<a-u <u>; estos polinomios son 

determinados cara cualesauiera valores de a y n, a través de la 

siguiente relación de recursión 

~n<e:t-s.> (U) 

en donde: 

<u - Ca -- 2n ·-2>> ~ n-• 
<a-s.> 

(U) 

- <n-1) <a + n -2>~ ca-u <u> 
n-z 

% ca-u 
o 

(U) V 
~ca-u 

• (U) 

(3.44> 

u - "' 

Los cauntos de cuadra.tura calculados u\. est~n relacionados a los 

valores correscondientes de la variable distribuida l a través de 

la transformación; 

y 
(3,45> 

Mediante el empleo de la relación de recursión de la Ec. (3.44>. 

los iactores ceso wi.. Quedan calculados en ca.da punto de 

cuadratura oor la siguiente eMoresi6n: 
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n ! r ( n + a) UL 
(3.46) 

[
...,. (a-j,> .. J 
-n•:I (U~) 

-- -- ·> ·- ~ 

usando la ecuación -de norm°áii-z4Cic;n<ó-~·~a·-ía _--_d.1st-rib:U.c16" --d-.;¡ -1a 
alimentación F<I>~ se defi~e;Ü~a-~·fradción:.mol-:_efe'cti~a ·zi. en-. cada 

punto de cuadratura 

C:3.47l 

donde ~ es la fracción mol total de la porción continua de la 

alimentación v u.i. es el s::iunto de ·cuadratura adimensional. el cual 

se relaciona con la variable distribuida 1 a través de la Ec. 

(3.45). 

Finalmente. con la Ec. <3.47) es posible definir completamente la 

composición. a través de fracciones mol efectivas. de la fracción 

continua de cualQuiera de las corrientes asociadas a una etapa de 

vaporización instantánea. de una mezcla semicontinua. La 

efectividad de las ecuaciones encontradas en esta sección se 

mostrara en el siguiente capitulo. en donde se realizan cAlculos 

con las mismas .. 
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CAPITULO 4. 

EXTRACCl:ON SUPERCRITICA DE FRACCIONES PESADAS DE PETROLEO USANDO 

PROPANO Y BIOXIDO DE CARBONO 

En este cap~tulo. se presentan cálculos de equilibrio entre fases 

para fracciones pesadas de hidrocarburos. Para este tipo de 

mezclas debido al gran número de compuestos presentes, resulta 

dificil conocer la comoosición en términos de concentraciones 

discretas efectivas. Convencionalmente la composición se ha 

considerado como concentraciones discretas de un grupo finito, 

arbitrario y generalmente grande de pseudocomponentes. 

El procedimiento empleado en este trabajo para describir la 

composici~. consiste en considerar Que la mezcla contiene un 

n(lmero casl. infinito de compuestos, los cuales estAn 

representados a través de una función de distribución Gama con el 

Peso Molecular como variable independiente, es decir, como una 

mezcla continua. 

Las propiedades de equi 1 ibrio de la mezcla continua SR d_eterminan 

con el procedimiento de TermodinAmica Continua combinada con la 

ecuación de estado propuesta Ec. <2.16), descrito en Ja sección 

anterior. Para el cAlculo de vaporizacionRs se ha empleado el 

Método de Cuadratura, con integración gaussiana, el cual 

proporciona soluciones exactas en el balance de materia en los 

valores seleccionados de la variable de distribución. 

Se realizaron cAlculos de vaporizaciones instantAneas para 

mezclas de fluidos compuestos por hidrocarburos de una y dos 

series homólogas, prestando una atención particular los 

equilibrios entre fases en la región retrógrada en donde el 

rendimiento en la separación se favorece. 

Los resultados calculados usando el método de cuadratura 

son comparados con datos publicados en la literaturant.P..ZOJ. 
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4..1 CALCULOS' DE VAPOIUZACIOH IHSTAHTAHEA PARA UNA FRACCIOH 

PESADA. 

Con el propósito de comprobar la validez de aplicaci6n del 

procedimiento tratado en este trabajo y de la Ec. ( 2. 16 >. 
modificada para sistemas semicontinuos en la sección 3.4, para el 

cálculo de equilibrio entre fases¡ se realizaron cAlculos de 

puntos de burbuja, de recio y vaporizaciones instantáneas para 

varios sistemas. 

Al aplicar la Teor!a de Termodinámica Continua acoplada con Ja 

Ec. <2.16), se obtuvieron resultados muy aproximados con aquellos 

que se encontraron al repetir los c~lculos empleando los métodos 

tradicionales en ingeniería y la ecuación original de 

Peng-Robinson. En esta sección prespntamos un ejemplo de los 

cAlculos realizados. 

Para una mezcla de 14 componentes. se efectuó el cAlculo de la 

vaporización instantAnea a 394.4 K y 1.013 bar empleando, 

primer lugar, el formalismo multicomponente discreto para 

expresar la composición de la mezcla, es decir, expresando la 

composición en términos de fracciones mol efectivas y utilizando 

para el cAlculo de las fugacidades la ecuación original de 

Peng-Robinson. 

Despúes de esto, la misma mezcla fue interpretada como una mezcla 

se~icpntinua cuya composición se aproximo mediante una función de 

distribución continua Gama empleando como variable distribuida el 

peso molecular. Con la composición asi estimada, se procedió 

resolver el eQuilibrio entre fases utilizando la Ec. <2.1~> para 

el cAlculo de las fugacidades de los 

definidos con cuadratura gaussiana. 

"pseudocomponentes" • 

La caracterización de la mezcla ejemplo expresada como fracciones 

molares discretas, se muestra en la Tabla 4.1. 

Para transformar la composición de una mezcla discreta expresada 

por fracciones mol efectivas la formulación de una mezcla 
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Tabla 4.1 Composición de la mezcla- ejemplo expresada ¡;eme 

n-Nonano 

n-Oecano 

n;..Undecano 

n-Dodecano 

n-Tridecano 

n-Tetradecano 

n-Pentadecano 

n-Hexadecano 

n-Heptadecano 

n-Oc ta.decano 

n-Nonadecano 

n-Eicosano 

Total 

Fracción trDl 

o.soooo 

0.03710 

0.13992 

0.14483 

0.09396 

0.04836 

0.02167 

0.00886 

0.00340 

0.00124 

0.00044 

0.00015 

0.00050 

0.00020 

1.00000 

semicontinua expresada por función estadistica con sus 

parAmetros propios, se han empleado las siguientes expresiones, 

para estimar los términos estad1sticos que represen~an a la 

distribución de la parte continua. 

La media estad1stica <µ>' 61de pesos moleculares <l>, 

representada por: 

µ I: 
i=t. 

está. 



106 

y la varianza de pesos moleculares <a2 ;'cSJ., queda e>c:presada como: 

0'2 E )(\. ( I - µJ z 
l=i 

en donde >\ es la fraccion mol discreta del componente 

mezcla. 

en la 

La distribución de la concentración de los componentes de la 

mezcla ejemplo está representada estadlsicamente por una media de 

145.0 y una varianza de 398.28. Con lo que los parámetros de 

distribución a y (J de la Función Gama son 3.657 y 10.436, 

respectivamente; iniciando la distripución de pesos moleculares 

desde un valor de 107.11. 

En la Figura 4.1 se muestra la composición de la mezcla 

•limentada. Para el primer cA.lculo, se tiene la composición 

expresada como barras para los 14 componentes y para el segundo 

c:Alculo, en donde se considera una mezcla se-micontinua,. la 

composición de la parte continua esta representada por la curva 

d~terminada con cuadratura GAussiana. 

En la Tabla 4.2 se presentan las composiciones de las corrientes 

de alimentación. vapor y liquido en ec:iuilibrio a 394.4 K y 1.013 

ba:; pxpresadas como fracciones mol y como puntos de cuadratura. 

También se indican las fracciones de vapor obtenidas con ambos 

métodos de cAlculo. 

Usando la ecuación C2.16l y el Método de Cuadratura, la fracción 

de vapor calculada es de 0.06496. a las condiciones referidas. 

Este valor se aproxima en mucho al obtenido con el cAlculo 

efectuado empleando 14 fracciones mol efectivas v la ecuación de 

Peng-Robinson original. La aproximación de los resultados de 

estos cálculos. muestran la caoacidad de la Teoria de 

Termodinámica Continua para real1zar calculas de equilibrio entre 

fases de mezclas de hidrocarburos. 
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Tabla 4.2 Resultados comparativos de la vaporización instant~nea 

de una mezcla caracterizada como discreta v como continua. 

a> Mezcla discreta Penq - Robinson 

Componente Fracción mol 

Alimentación L1Quido Vapor 

n-Heotano 0.50000 0.47371 0.85242 

n-Octano 0.03710 0.03736 0.03322 
n-Nonano 0.13992 0.14537 0.06463 
n-Decano 0.14483 0.15287 0.03434 
n-Undecano 0.09396 0.09997 0.01143 
n-Dodecano 0.04836 0.05166 0.00306 
n-Tridecano 0.02167 0.02320 0.00071 
n-Tetradecano 0.00886 0.00950 0.00015 
n-Pentadecano 0.00340 0.00365 0.00003 
n-Hexadecano 0.00124 0.00133 0.00001 
n-Hectadecano 0.00044 0.00047 0.00000 
n-Octadecano 0.00015 0.00016 º·ººººº n-Nonadecano 0.00050 0.00054 0.00000 
n-Eicosano 0.00020 0.00021 0.00000 

Fracción mol vaoorizada : 0.06359 

b) Mezcla Semicontinua Ecuación <2.16) 

Componente Fracción mol 

Alimentación Llauido Vapor 

n-Heotano 0.50000 0.47532 0.85522 

' Fracción Continua <Paraf1nica) 

Punto de Cuadratura 
e Peso Molecular ll 

119.139 0.07901 0.08048 0.05785 
137.008 0.24484 0.25669 0.07426 
162.981 0.15043 0.16003 0.01233 
198.784 0.02474 0.02644 0.00033 
247.828 0.00098 0.00104 0.00000 
318.987 0.00000 0.00001 º·ººººº 

Fracción mol vaoorizada : 0.06496 
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Ademas de resolver de manera eficaz tanto el eQuilibrio entre 

fases como los balances de materia. en los e.Al culos de 

vaporizaciones instantáneas. el procedimiento de cálculo con 

TermodinAmica Continua y Cuadratura Gaussiana ofrece varias 

ventajas; como son: la capacidad de ejecutar cálculos de 

equilibrio de mezclas de composic16n indefinida interpretando su 

composición a partir de una función de distribución estad1stica; 

la determinación matemá.tica de puntos de cuadratura 

"pseudocomconentes" a partir de polinomios ortogonales y no de 

una selección arbitra.ria de pseudocompuestos. 

La ventaja principal sobre otros procedimientos convencionales, 

empleados para realizar c:Alculos de vaporizaciones <como el 

Método de Pseudocomponentes), es la de requerir menos tiempo en 

la ejecución de los cálculos, para obtener resultados de 

vaporización similares a los encontrados con 

realizan cálculos mas complejos v en mayor tiempo. 

métodos que 

En este ejemplo en particular, se consumieron 75 segundos de CPU 

para predecir la vaporización cuando se empleo el lormulismo 

discreto; mientr-as que, aJ emplear el método de Ter-m,odinámica 

Continua, utilizando seis puntos de cuadratura, se consumieron 

sOlo 9 segundos de CPU. 
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4.. a EXTRACCION DE COMPONENTES INTERMEDIOS DE FRACCIONES PESADAS 

DE HIDROCARBUROS, USANDo BIOXIOO DE CARBONO COMO DISOLVENTE. 

Los c~lculos de extracción de componentes intermedios a partir de 

fracciones pesadas de hidrocarburos. se hicieron orimeramente con 

una mezcla semicontinua de 40X mol de C0
2 

y 60% mol de 

hidrocarburos. a una presión de 10 bar y 422 K. Los parámetros ce 

la función de distribución gamma para la mezcla considerada son 

los siguientes: 

Peso Molecular M1nimo C r > 

Peso Molecular Promedio C e > 
Varianza e a 2 > 

Parámetro a 

Parámetro (1 

50.0 

100.0 

ªºº·º 
3.1 

16.0 

En la Tabla 4.3 se muestra la distribución de la composición de 

la corriente de entrada y del liquido y vapor en equilibrio. El 

nOmero de puntos de cuadratura uti 1 izados se fue incrementando 

hasta que la fracción vaporizada resultó constante dentro de 

lLmites aceptables; para m~s de cuatro puntos la variación se 

hizó mLnima. A partir de estos resultados concluimos Que para 

es~e ~istema seis puntos de cuadratura son suficientes para 

mantener la crecisión en los cálculos efectuados. Los resultados 

se muestran en la Figura 4.2 a. 

Como se planteó en el capitulo anterior, el balance de materia se 

satisface en cada punto de cuadratura, esto es: 

l')CL FCI>L Cl - ~' 
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4.. Z EXTRACCION DE COMPONENTES INTERMEDIOS DE FRACCIONES PESADAS 

DE HIDROCARBUROS, USANDO BIOXIDO DE CARBONO COMO DISOLVENTE. 

Los cAlculos de extracción de componentes intermedios a partir de 

fracciones pesadas de hidrocarburos, se hicieron primeramente con 

una mezcla semicontinua de 40% mol de C0
2 

y bOh mol de 

hidrocarburos, a una presión de 10 bar y 422 K. Los parAmetros oe 

la función de distribución qamma para la mezcla considerada son 

los siguientes: 

Peso Molecular Minimo C y 

Peso Molecular Promedio 

Varianza ( a 2 > 
Par~etro a 

Parámetro (1 

6 

so.o 
100.0 

sao.o 
3.1 

lb.O 

En la Tabla 4.3 se muestra la distribución de la composición de 

la corriente de entrada y del liquido y vapor en eQuilibrio. El 

nWnero de ountos de cuadratura utilizados se fue incrementando 

hasta que la fracción vaporizada resultó constante dentro de 

limites aceptablesi para mas de cuatro puntos la variación se 

hizó mlnima. A partir de estos resultados concluimos Que para 

es~e ~istema seis puntos de cuadratura son suficientes Para 

mantener la crecisiOn en los c~lculos efectuados. Los resultados 

se muestran en la Figura 4.2 a. 

Como se planteó en el capitulo anterior. el balance de materia se 

satisface en cada punto de cuadratura. esto es: 
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TABLA 4.3 RESULTADOS DEL CALCULO DE VAPOR!ZAC!ON INSTANTANEA PARA 

UNA MEZCLA SEM!CONTINUA USANDO EL METODO DE CUADRATURA 

CDMPOS 1 C ION C'l. MOL_) 

Punto de Cuadratura ALIMENTACION LIOUIDO VAPOR 
CPeso Molecular I> 

65.017 0.11083 0.06932 0.12850 
90.233 0.29837 0.38807 0.26020 

128.045 0.16488 0.41126 0.06003 
181.018 0.02498 0.08047 0.00136 
254.309 0.00092 0.00308 º·ººººº 361.379 0.00000 0.00002 0.00000 

( 
F 

) ( r¡c 
L 

) ( 
V 

) r¡c r¡c 

TOTAL 0.60000 0.95222 º· 45009 

FUNCION DE OISTR!BUCIDN F!Il 

Punto de Cuadratura AL 1 MENTAC ION LIOUIOO VAPOR 
<Peso Molecular ll 

65.017 0.00949 0.00311 0.01468 
90.233 0.01594 0.01387 ·0.01867 

128.045 0.00613 0.00929 0.00288 
181 .018 0.00067 0.00140 0.00007 
254.309 0.00002 0.00004 0.00000 
361.379 0.00000 0.00000 º·ººººº 

Los resultados obtenidos en el cálculo de la vaporización a 422 K 

y 10 bar muestran que, a estas condiciones la recuperación de 

compuestos ligeros es preferencial en la fase vapor, en la cual 

ademAs se obtiene la mavor cantidad del disolvente <96.4Y. mol>. 

En tanto oue los compuestos de mayor peso molecular permanecen en 

la fase llouida. Esto se ouede observar en la Figura 4.2-a, en 

donde la fase vapor contiene compuestos de peso mnlPrul:1r hasta 

aproximadamente de 190. Por otra parte. el líquido abarca 

compuestos de ceso molecular hasta 250. 

Cotterman y Prausnitz'"'l realizaron calculas oe vaporización i:iara 

el mismo sistema utilizando el método de momentos y una 



112 

modificación al modelo termodinAmico de SRK para mezclas 

semicontinuas. Los resultados obtenidos para la vaporización se 

comparan en la Tabla 4.4 y en la Figura 4.2 b. 

TABLA 4.4 RESULTADOS DEL CALCULO DE VAPORIZACION INSTANTANEA PARA 

UNA MEZCLA SEMICONTINUA DE 40% MOL ca. y 60% MOL HIDROCARBUROS. 

FRACCION LIQUIDO VAPOR 
VAPOR! ZADA 

ECUACION ( { ) xco MEDIA VARIANZA veo MEDIA VARIANZA 
2 2 

P-R 0.7415 o.047B 112.9 933.5 o.5499 88.4 393.6 

S-R-K 0.6880 0.0360 111.8 954.0 0.5650 8B.1 363.0 

De las gráficas para las fases liquida y vapor de las Figuras 4.2 

a y b, se observa Que, la distribución de compuestos parafinicos 

en el 11Quido v el vapor determinada con el método de cuadratura 

es muy semejante a la predicha mediante el método de momentos. 

Sin embargo. como se muestra para el método de momentos, éste 

presenta cierta incertidumbre en la resolución del balance de 

materia ya que se resuelve de manera aproximada. En la Figura 4.2 

b, la zona sombreada indica este error. Por su parte, en el 

método de cuadratura. los balances de materia son resueltos de 

manera exacta en cada punto de cuadratura 
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4.3 EQULIBRIO ENTRE FASES A ALTA PRESlON PARA PROCESOS DE 

SEPARACION CON FLUIDOS SUPERCRITICOS 

El ecuilibrio entre fases a alta presión es esencial para el 

dise~o y simulación de orocesos de separación con fluidos 

supercriticos. Un caso es la recuperación de componentes valiosos 

a partir de residuos pesados del petróleo. 

Para ilustrar la aplicación de la TermodinAmica Continua un 

proceso de este tipo, se llevaron a cabo cAlculos para determinar 

el efecto de las variables de operación <temperatura y presión) 

sobre la extracción supercritica de una mezcla semicontinua, 

constituida por dos series homólogas <parafinas y aromAticos). 

En la Figura 4.3 se muestra esquemAticamente proceso de 

desasfaltización de un residuo pesado (semejante al proceso 

ROSE> , en donde se separan da los asfaltos, compuestos 

parafinicos y arom~ticos. A continuación se hace una breve 

descripción del proceso y se indi.ca que etapa del mismo es la 

considerada en este trabaje para ejemplificar los cAlculos de 

eQuilibrio. 

En la primera etapa del proceso, el residuo pesado se pone en 

contacto con el propano en una columna de extracción multietapa 

liquido-l!Quido. En esta etapa. los asfaltos Que son la fracción 

de peso molecular mAs alto en la alimentación. se separan cor el 

fondo de la columna. Esta separación es generalmente llevada a 

cabo~ temperaturas por abajo de la temperatura critica del 

solvente, a presiones moderadas y con altas relaciones de 

solvente/alimentación. 

La corriente de domos que sale de la primera etapa, contiene la 

fracción de la alimentaciOn con pesos moleculares bajos e 

intermedios. Que vienen a ser las parafinas y aromatices. La 

función de la segunda etapa es separ a estas dos especies. Si en 

esta última etapa se mantiene una presión demasiado baJa o una 

temoeratura alta. tanto las parafinas como los aromatices 
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separan del disolvente, pero no una de otra. Por otra parte, si 

la presión es muy alta o la temperatura demasiado baJa, no habrA 

separación significativa de disolvente o de parafinas de los 

aromAticos. 

Para evitar tener temperaturas altas en el proceso, es adecuado 

operar la segunda etapa en la región retrógrada de la mezcla, 

donde el disolvente es supercritico y donde ocurren grandes 

cambios en la solubilidad con cambios pequenos en la temperatura 

y/o presión. Para llevar a la corriente de domos Que sale de la 

primera etapa hasta la región retrógrada, es nec•sario someterla 

a condiciones supercrLticas de presión y temperatura, tales que 

ocurra una vaporización instaná.nea con separación m~xima de 

Parafinas y de arom~ticos. La corriente liquida que sale de la 

segunda etapa es rica en arom~ticos,.mientr&s que la corriente de 

vapor contiene la mayor parte de las parafinas. En la tercera 

etapa, la presión se reduce y las parafinas se separan como un 

liquido, mientras que el disolvente se remueve como vapor con una 

pureza aceptable para comprimirse y recircularse al proceso 

directamente. 

Para la corriente de domos del extractor liquido-liquido de la 

primera etapa del proceso, se realizaron cAlculos para analizar 

el comportamiento entre fases en la región retrógrada de la 

mezcla Cdisolvente-parafinas-aromAticos>. 

Pa~a ;la mezcla de interés suponemos una fracción de hidrocarburos 

pesados integrada por compuestos parafinicos y arom~ticos en 

relación de 3 a 1, y una composición de 90% mol de propano. 

La composición da la alimentación estA descrita cor la función de 

distribución gama, mediante los siguientes par Ame tres 

estadisticos correspondientes a cada una de las dos series 

homologas: 



Peso Molecular M!nimo ( y 

Peso Molecular Promedio C_a > 

Varianza ( 0'
2 

) 

Parametro ot 

Parámetro (3 
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Parafinas -- Ar6máticos 

_···/.··'._,',.,_: 
•.150~0 - -

' ,: ~ -~-- ~-'' - '. 

,_200._0 ' -- - - - _;,~2:i5;0 
1000; o -' < ;: ~k -;1600(0 

' \:~ 1:9 
29-: 1 

¡70;0 

2.5 

20.0 

Para describir la composición de cada serie homóloga fueron 

suficientes seis puntos de cuadratura. 

El limite de fases <envolvente de fa?es) liquido y vapor de esta 

mez.c:la <Figura 4.4> fue calculado utilizando las técnicas 

descritas en la literaturai•9 • 99 ~ evaluando el limite de 

estabilidad material <ver sección 3.5) y considerando los puntos 

calculados sobre el limite de estabilidad como est~mado inicial 

para el cálculo de presiones de recio y de burbuja. 

La literaturare1 reporta que este sistema de propano-parafinas

arom~ticos, presenta una linea critica continua descrita en todo 

el intervalo entre los puntos criticos del propano y el de la 

fracción pesada al 1007.. 

Es:a particularidad en el comportamiento critico del sistema nos 

permite considerarlo como un sistema del tipo de la 

clasificación de Scott y Van Konynenburg1
9.ZJ mencionado en la 

sección 2.1. El hecho de que sistemas de este tipo presenten 

miscibilidad total de las fases liquidas en todo el intervalo de 

temperatura, implica que los equilibrios factibles sean 

únicamente entre fases liquido y vapor. 

La envolvente de fases calculada con la Ec. <2.16> se comparó con 

la envolvente determinada por Prausnitz y Oimitrelis con el 

modelo de SRK (linea punteada de la Figura,4.5>. En la figura se 
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aprecia una concordancia en las lineas de presión de burbuja 

hasta la vecindad con el punto critico. La semejanza en las 

presiones de burbuja obtenidas nos lleva a comprobar que las 

predicciones de la ecuación planteada <Ec. 2.16) apro~iman las 

condiciones de eQuilibrio con un 

aceptable. 

grado de confiabilidad 

El punto critico predicho con la modificación a la ecuación de 

Peng-Robinson <Ec. 2.16) se localiza a presión v temperatura 

menores <63 bar y 509 K> Que las determinadas con el modelo de 

SRK (66 bar V 515 Kl. 

La variación en la determinación del punto critico con los dos 

modelos. es consecuencia de la capacidad de predicción de ambos. 

Sin embargo, de acuerdo con el estudjo de Palenchar. et. al.d al 

comparar las predicciones en la región critica de la mezcla con 

diferentes ecuaciones cObicas de estado. el modelo de estado de 

P-R tiene mejores predicciones del volumen critico que la 

ecuación de SRK, y por lo tanto, se puede decir Que, el punto 

critico calculado con la Ec. <2.16> es mAs confiable que el 

determinado con el modelo de SRK. 

Por otra parte, se aprecia en la Figura 4.5 que las presiones de 

recio determinadas con la Ec. <2.16) localizan menores 

temperaturas que la calculada con SRK, sin embargo. para 

comprobar cual de los dos modelos ajusta mejor las presiones de 

roe!~ serla necesario contar con datos experimentales del sistema 

estudiado. 

En los procesos de extracción supercritica, un aspec~o importante 

para anAlisis es conocer la capacidad aue puede poseer el 

disolvente para extraer compuestos de la mezcla aue ha de ser 

separada. 

Con el propósito de observar el comportamiento de una separación 

con fluido supercritico ante la variación en las condiciones de 

operación. se realizaron c~lculos de eauilibrio para la mezcla en 
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cuestión. 

En primer lugar, se analizó el efecto de la presión sobre la 

recuperación de compuestos paraf1nicos en la fase supercr1tica. 

Para esto se calculuaron las vaporizaciones instantáneas de la 

mezcla a 520 K para las presiones de 6 y 10 atm. 

En la Figura 4.b a-b, se muestran las distribuciones molares para 

los compuestos paraf1nicos y aromAticos en la alimentaci6n 

<especificada> y en las fases 11Quida y vapor (calculadas>. 

Se observa en esta misma figura Que los picos de la curva de la 

fase vapor de las dos series muestran que con el incremento de la 

presión hay un aumento en la cap~~idad del disolvente. la cual 

está definida como la fracción mo} de pesados <parafinas y 

aromáticos> en la fase supercritica. Asimismo, la e~tracci6n de 

hidrocarburos de peso molecular intermedio parafinas o arom~ticos 

se ve favorecida; para el caso de 6 bar la función de 

distribución indica que los hidrocarburos extraidos tienen pesos 

moleculares hasta de 300, mientras que para el caso de 10 bar se 

recuperan hidrocarburos con pesos moleculares hasta de 340. 

Las distribuciones molares calculadas para esta mezcla en una 

vaporización a 520 K y 60 bar se muestran en la Figura 4.7 a-b. 

En esta figura se observa Que, entre la solubilidad de 

hidrocarburos intermedios en el disolvente, de la fase vapor que 

s& ca~cula con la Ec.<2.16> <figura a> v con el modelo de SRK 

(figura b) existe cierta diferencia. Obteniédose una fracción 

vaporizada de 0.9944 con el primer modelo y 0.881 con SRK. 

Con el primer modelo se obtiene una distribución molar para 

parafinas y aromAticos. en la fase vapor. con pesos moleculares 

hasta de 300; la cual resulta mAs amplia QUe la determinada con 

SRK Que es hasta 290. 

En tanto Que Ja capacidad del disolvente es una variable de 

dise~o importante, resulta de mavor importancia establecer las 
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condiciones de presión y temperatura a las cuales, se obtiene la 

mayor recuperación tanto de compuestos parafinicos en la fase 

vapor como de compuestos aromáticos en la fase llQuida. la 

segunda etapa de vaporización del proceso ce extracci~n 

supercritica. Estas condiciones de ooeración se establecen dentro 

de la región retrógrada del sistema. 

Como se mencionó en los capitulas anteriores, en un proceso con 

disolvente supercrltico ~a solubilidad de las moléculas pesadas 

se ve aumentada. No obstante, en un sistema de este tipo, el 

cambio en la concentración de soluto con respecto a Jos cambios 

en la.presión aumenta cuando el sistema se encuentra cerca de la 

temperatura critica del disolvente; esta temperatura se encuentra 

mAs proKima para aquellos sistemas que contienen eKceso de 

disolvente. 

Por el contrario, los procesos que operan substancialmente por 

arriba de la temperatura critica del disolvente, requieren 

presiones mucho mAs altas cara alcanzar niveles comparables de 

extracción. 

El aumento en la capacidad de solubilidad del disolvente, cerca 

de su temperatura critica y por arriba de su presión critica; 

teóricamente es debida a que a estas condiciones, el potencial 

quimico del soluto cambia muy poco con respecto a los cambios en 

la concentración del mismo la fase rica en disolvente. 

i 
Por otra parte, cuando sistema tiene una alta relación 

disolvente/pesados su punto critico se acroKima al del disolvente 

puro; dando lugar asi a una región retrógrada mas grande limitada 

por intervalos mas amplios de temperatura v presión. los cuales 

permitir.úi mantener un mejor control de Ja separación. 

Debido a lo anterior, para determinar las recuperaciones máximas 

de parafinas v aromatices en la fase vapor V liquida, 

respectivamente. es conveniente analizar el comportamiento del 

eQuilibrio entre fases en la región retrógrada del sistema, 



cuando este mantiene una alta relación disolvente/pesados. 

Para determinar las condiciones mAs convenientes de temperatura v 
presión en que se obtenga el rendimiento mAKimo de parafinas y 

aromAticos en la segunda etapa de vaporización; se efectuaron 

cAlculos de eQuilibrio entre fases para una mezcla con una 

concentración de 96'l. mol de propano y 47. mol de la fracción 

de parafinas y aromáticos del ejemplo anterior. 

En la Figura 4.B se muestra la envolvente de fases para este 

sistema. incluyendo curvas de vaporización constante y el punto 

critico de la mezcla. La región retrógrada en este caso es mAs 

amplia que aquella correspondiente a la mezcla de 907. mol de 

propano; esto se aprecia en la Figura 4.9, en donde se comparan 

las envolventes de fases para ambos ?istemas. 

En la Figura 4.10 se muestran los rendimientos de parafinas y 

aromAticos en las corrientes de salida para las presiones de 70 y 

75 bar. El rendimiento para cada serie homóloga k estA definido 

por: 

MASA DE k EN LA CORRXENTE DE SALIDA 

Rk MASA DE k EN LA CORRIENTE DE ALJ:WENTACiOH 

En la parte superior de la figura. se muestran las curvas de 

rendi~iento de parafinas en el vapor y de aromAticos en el 

liquido. Para el caso de 70 bar, el rendimiento de parafinas en 

el vapor es la unidad en el punto de roc!o de la mezcla v decrece 

cuando eleva la temperatura dentro de la reQión 

retr6gada. A temperaturas mayores se observa que el rendimiento 

tiende a incrementarse v nuevamente llegará a la unidad a 

temperaturas muy altas, alcanzandose nuevamente un punto de 

recio. 

Por su parte. el rendimiento de aromáticos en el 11Quido. 

incrementa desde cero en el punto de roclo y llega hasta 
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mAximo. Este rendimiento continuar-A - dE!creC:iendo ,-hást.1 cero c:u~ndo 

se alcance una temperatura de recio ma'~~,',-;·:;;., i'á ·presión de 70 bar. 

A 75 bar el comportamiento de la recupra~~6n ~s semejante. como 

se observa en la misma figura. 

En la parte inferior de la Figura 4.10 se muestra la gr~fica del 

producto de rendimientos 70 y 75 bar. Este producto de 

rendimientos es una funcionalidad que estima un valor máximo a la 

temperatura y presión a las que se presentan los rendimientos mAs 

altos en las corrientes de salida. 

De acuerdo al análisis del producto de rendimientos de para~inas 

en el vapor y aromáticos en el l~quido, las condiciones de 

operación para alcanzar máximos rendimientos la separación, 

son 414 K y 70 bar. A estas condiciones, la Tabla 4.4 muestra las 

composiciones de las corrientes de salida v 
vaporizada calculadas. 

la fracción 

Rendimientos similares se pueden obtener a 75 bar, sólo que a 

esta presión para obtener rendimientos equivalente_s, será. 

necesario, adem~s de mantener mayor presión, realizar la 

separación a una temperatura mayor que la correspondiente a 70 

bar. 

Para la determinación de la operaci6n de separación óptima de 

compuestos intermedios en una fracción pesada de hidrocarburos; 

es conveniente efectuar cálculos de rendimiento no sólo con un 

tipo de disolvente, sino con varios de estos. Por ejemplo, ademá.s 

del propano, el bióMido de carbono un disolvente bastante 

popular en los procesos de eMtracción supercrltica. Sin embargo, 

al comparar los rendimientos obtenidos con este disolvente. se ha 

observado que si bien mejora la recuperación en ciertos sistemas, 

esta mejora no compensa las altas presiones de operación Que 

implican las mezclas con este disolvente. 
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CONCLUSIONES 

l.- Los cAlculos de vaporización instantAnea cara fracciones 

cesadas del oetr6leo oueden llevarse a cabo con la 

infraestuctura termodinámica presentada. Esta teorla se 

sustenta bases matemAticas riQurosas. evitando la 

selección arbitraria de pseudocomoonentes. resolviendo as! 

los balances de materia V eQuilibrio termodinAmico 

eKactamente. Con la ventaja adicional de Que el tiempo de 

c4lculo es menor Que el reQuerido por el método 

convencional de pseudocomoonentes. 

2.- Se confirmó Que las ecuaciones cúbicas de estado son 

capaces de predecir propiedades termodinAmicas de mezclas 

de hidrocarburos con pesos moleculares relativamente altos. 

mediante el ajuste de sus oarAmetros. Asimismo. cuando se 

realizan cAlculos cerca del punto cr1tico de la mezcla se 

reQuiere de un buen estimado inicial v de un gran número de 

iteraciones para resolver· el eouilibrio. En este trabaJo. 

el intervalo de aplicación de la ecuación de estado es cara 

compuestos oarafinicos y aromAticos con pesos moleculares 

de 58 a 563 y de 78 a 400. respectivamente. 

3.- La metodologia planteada cara el cAlculo de prooiedades 

termodinAmicas. empleando el método de cuadratura cara la 

integración de las funciones de distribución molar. también 

es efectiva para sistemas de alto peso molecular cuando se 

utilizan otros modelos termodinAmicos. 

4.- En la eKtracción suoercrltica cuando se mantiene una 

relación solvente/alimentación alta. se obtiene una región 

retrógrada mAs amplia; esto oermite una mavor ileKibilidad 
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para el ajuste de temperatura y presión de la operación 

6otima. 

5.- De acuerdo con los resultados obtenidos de rendimiento 

distintas condiciones de operación. se intuye Que para 

propOsitos de una extracción de alto rendimiento, el 

cAlculo de las condiciones óptimas para la separación debe 

ser bastante preciso. debido a cue una ligera variación en 

las condiciones del proceso pueden ocasionar un cambio muy 

grande en la calidad o pureza de los oroductos obtenidos. 

b.- Los orocesos tecnológicos cue en la actualidad se utilizan 

en las industrias maduras. tienden a ser revisados con 

respecto a las alternativas cue ofrecen los procesos de 

extracción supercrltica. Analiiando entre otros aspectos, 

la recuperación fácil y eficiente del disolvente de 

extracci6n. la pureza de los oroductos obtenidos. 

selectividad. ahorro de enPr~ln v Ja posibilidad de 

incorporar operaciones a condiciones supercriticas en el 

diseno de nuevos procesos los cuales no son factibles con 

las operaciones convencionales. 

7.- Desde el cunto de vista termodinámico. debido a Que el 

estudio de los procesos supercriticos es nuevo. a Que la 

mavor1a de la información es propiedad industrial y por 

tanto no esta disponible v a la dificultad de determinar> 

propiedades. los modelos eMistentes reproducen parcialmente 

sOlo algunos aspectos cuantitativos del equilibrio entre 

fases de mezclas multicomponentesª Esta falta de 

informaciOn dificulta el establecimiento de modelos que 

describan satisfactoriamente el equilibrio entre fasesª 
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e.- Finalmente, cabe destacar Que este trabajo contribuye con 

un modelo de estado expresado para el tratamiento de 

mezclas continuas y semicontinuas. el cual es una 

modificación al modelo original de Peng-Robinson. y que es 

capaz de generar datos del equilibrio entre fases Ja 

región supercr!tica de diversas mezclas prooorcionando 

información termodinámica necesaria para el análisis 

detallado de procesos de extracción suoercritica de 

fracciones cesadas de hidrocarburos. en la determinación de 

las condiciones 6otimas de ooeraci6n del mismo. 
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APENDICE I 

CUADRATURA GENERALIZADA NUMERICA 

Una técnica alternativa para evaluar la integral definida de una 

función anailtica f<x>, de la cual sólo se conocen unos cuantos 

valores en distintos puntos base del intervalo de la variable 

<~ = 0.1 •••• n>. es aproKimar al función f(><} mediante 
•, 

una 

función g<x>. la cual proporcione una buena aproximación y sea 

simple para su integración formal. Se puede establecer que 

b b 
j f(X) dX j g<xl dx 

Las propiedades reQueridas por la función de aproKimaci6n g<x> 

las puede cubrir un polinomio de interpolación Pn<x>. los cuales 

comónmente producen apro>eimaciones adecuadas y presen.tan 

&implicidad para su integración. 

A este procedimiento de aproKimación se le ha llamado Cuadratura 

o Cuadratura Mecánica. Debido a la variabilidad con que pueden 

ser seleccionados el espaciamiento de los puntos base y de la 

localización de los mismos. estos métodos de integración se 

pueden clasificar en dos grupos: uno conocido como fórmulas de 

Cotas de Newton, que emplea valores funcionales en puntos 

igualmente espaciados y otro Que que son los métodos de fórmulas 

de Cuadratura Gaussiana. emplean puntos base con 

espaciamiento no-uniforme (puntos de cuadratura> determinados4por 

las propiedades de ciertos oolinomios ortogonales. 
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CUADRATURA GAUSSIAHA 

Cuando un polinomio de interpolación es sust.i tui do como 

aproximación de la función f(x), el error total ~n la integración 

deberá. ser despreciable y la integral definida __ de la función 

queda evaluada mediante la suma ponderada-·de-_-.. _1:ós _, Vale-res de la 

función en los puntos base, esto es: 

Cll 

con wi. = 1,2, ••• ,(n+l>, para <n+l> valores de fCxi.>. 

Si los valores de Mi. no es~~n fijos ni son igualamente 

espaciados, existir~ <2n+2) par~metros indeterminados (wi. y >ii.) 

que aparentemente deben bastar para definir a un polinomio de 

grado <2n+l>, esto implica que se debe hacer una selección de los 

puntos base para la integración. 

La cuadratura Gaussiana involucra una suma ponderada de los <n+J> 

valores funcionales y los valores de xl no son igualmente 

espaciados; estos valores son determinados de tal modo que la 

suma de los (n+l> valares funcionales en la Ec. (1) proporcione 

la integral exacta cuando f<x> es un polinomio de grado C2n+l) o 

menor. 

Sea Ja función evaluada en la siguiente forma 

en donde Pn<x> es el polinomio de interpolación oe grado n. v 

Rn<x> es el error oara el polinomio de interoolación de grado n. 

Como los valores de xLno estan igualmente esoaciados. la forma 

lagrangiana del polinomio interpolante con su término de error, 
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la cual permite puntos base arbitrariamente espaciados. se puede 

emplear. Esta es 

f ( )() p n~ X) 

Q. __ ( & < b 

••• (2) 

donde: 

Para simplificar el desarrollo, se hace un cambio en el valor del 

intervalo de integración ~e ¡a.b¿ 

transformación de variable. 

mediante una 

Considerando Que todos los puntos base están en el intervalo de 

integración y designando a como la nueva variable con un 

intervalo de integración ¡-1,1¿ 

2>< - <a + b> 
(3) 

b - a 

se puede definir una nueva función F<z> de modo aue. 



F (z) f -<><> 

Con esta transformación 

transformar en 

F <z> 

en donde 
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-1 < e < 1 

Si a la función f<><> en la Ec. <2> se le considera un polinomio 

de grado <2n + 1>, entonces 

en+ 1> ! 

" debe ser un polinomio de grado n; ya quei.~ Li.<z> FCzi.> es, a lo 

suma. polinomio de grado n y, n (z - zi.J es un oolinomio de 
i.=o 

grado <n + 1>. 

Si se considera una función 



en donde 

Ec. <4>, 

{F <z> dz = J E Lc<z> F<z.i 
-i -i L=o 
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en la 

(5) 

• 
+ _J [ n ( z - zi.)] Q~( z) dz 

-1 \.=o 

(b) 

Debido a Que F<z\.> son valores fijos, el operador sumatoria puede 

tomarse desde fuera del signo de integración. 

Si se desprecia el valor de la integral de la derecha de la 

ecuación anterior, se tiene que 

<z> dz <7> 

en donde 
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• 
J ... 

n z - z 

~o [-'i.---;-J (8) 

De esta manera. la Ec. <6> es la forma de integración por 

cuadratura y la segunda integral de la derecha de la Ec. (6) 

• J [ n ( z - ._, ] !'In ( z) dz !9) 

-1 l=o 

es el término de error para la formula de integración por 

cuadratura. 

El objetivo de este método de integración es seleccionar los 

valores zi.; es decir, los puntos de cuadratura, de tal suerte que 

el t6rmino de error, mencionado últimamente, sea nulo. Para 

determinar tales valores de z¡,, la propiedad de ortogonalidad de 

los polinomios de Gauss-Lagerre, por ejemplo, puede ser 

ut.i !izada. 

Los polinomios de Gauss-Lagerre, Zn(x), son ortogonales sobre el 

intervalo i O, -oo ¿ con respecto a la 

( K) 
-x = e , esto es 

-oo 
J e-x%n(>d %m(>c:) dx 

o 

-Q) 

J 
o 

-x e 

función ponderan te 

º· n * m, 

c<n> *o. <IO> 

La relación general de recursi6n cara estos polinomios es 

~n(x) (2n-?f-1) ~n-•(>e) - (n-1>
2 ~...-2 <x> ( 1 ll 



143 

La integral semi-infinita de una función ftu> puede evaluarse 

empleando los polinomios de Gauss-Lagerre para generar una 

fórmula de cuadratura generalizada que aproxima integrales de la 

siguiente forma 

CD 

j e-z F<z> dz = I: "'t. Fcz
1
_> 1131 

O i.=O 

Para calcular la integral de la derecha de esta ecuación, podemos 

multiplicar ambos lados de la Ec. <5> por el término 

e integrar la expresión, obteniendo: 

CD 

J -· e F <z> dz 

o 

CD 

1 
o 

e -· n (z - Zi.)] Qn(z) dz 

i.=O 

e -x 

1141 

La derivación de esta fórmula de integración <Ec. 13) conocida 

como la Cuadratura de G~uss-Lagerre, parte de la expansión de los 

dos polinomios qnCz> yt.!!tz - zt>' de la Ec. (9), en términos de 

los polinomios de Gauss-Lagerre, los que est:..ri representadas por 

las siguientes expresiones: 

n 
\.=o 

V 

(Z -z ) 

' 
b :e <z> + b J'! <z> ~ o o 1 s. 

••• +bJ'!<z> +b ~ <z> 
n n n1'i n1't. 

115) 



e ~ <z> +e r <z> + o o • s. 

Por lo tanto. el término 

reescribirse como: 

E bi.ci.~i. ( z >~J' z > + ___ tJñ+:1= ¡:,:·¿~·%t< z > ~n+s < z > 

J=O i.=O 
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(9) puede 

ldz_ 

( 17> 

Ahora. oor la prooiedad de ortogonalidad de los oolinomios de 

Lbgerre, el valor de la integ~•l dal término de error de la Ec. 

<13>, puede hacerse nulo si n (z - zi.) es un mú:ltiol:i constant;o 
i.=O 

del Polinomio r (Z) de Lagerre. 
nH 

Por la definición de ortogonalidad de los polinomios de Lagerre 

<Ec. 10>, todos los términos de la forma 
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con i. i ; , serAn cero; y entonces el' término' de error para la 

fórmula de cuadratura de la Ec. (14), puede escribirse como: 

TI < z - zi. >] Cin < z)- dZ 
\.::o 

(18) 

Una manera de hacer nula esta e~presi6n es especificar Que los 

primeros <n+l > de los coeficientes bi. (\. = 1, •• ,n > son cero. 

De esta manera. el coeficiente b de :e Cz) es el. ónice Que 
n+:l n+.S. 

Queda inespecificado y por lo tanto a partir de la Ec. (15>, se 

establece la siguiente igualdad: 

n (z -z .. ) 
i.=O 

b :e <z J ( 19) 
n•t n•t. 

Entonces, si íl (z - zi.J es igual a C-lln•t.,:en+i.(zJ, es decir, sí. 
i.=O 

bn-t'
1
es igual a (-l>n-t-', la integral del término de error de la 

Ec. C14> será. nula. Con esto, los puntos base zi., que serfln 

utilizados para definir a los <n+l> = m puntos de cuadratura, son 

sencillamente, las raices del polinomio 

grado <n-t-11. 

~ <z> 
n+l 

de Lagerre de 

En esta forma. los factores peso correspondientes a estos puntos 

de cuadratura. estan dados por los coeficientes de la función 

F<zi.) de la Ec. (14>. esto es: 

"' z - Z. 

J dz 
"' 1 -· J 1 e-• .... , " n .:ei. ( z, dz C20l 

j=C z - z. 
o ' J o 

"'" 



ANEXO II 

DIAGRAMAS DE FLUJO 

PARA EL CALCULO DE PUNTOS DE BURBUJA, ·PUNTOS DE ROCIO 

Y VAPORIZACIONES INSTAHTAHEAS 

DE MEZCLAS DISCRETAS, CONTINUAS Y SEKICONTINUAS 



PARA.~ DE PUNTOS DE BU1UJJA. PUNTOS DE RlCIO YVN'!llllACICl'EB NlTN'ITANEAS 

DE ME2CIAS DISCIEíAS. CONllNUAS Y SEMCONllNUAS 

l'AOOIWIA Pf1NCl'ALPR:: 

Tcct:Pa•;•Clt: 
1CQ;NClll{t);l•t,I09 

llOOO 

~ HOOKT; NH; T; P;.F; KlP; FfVC; F; ITEMAX 
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SUBRUTINACCPURO(ND~) 

1=1 

ln, Te~ 'h 
AC2 (1) = L45724 * Pe~ 

B(I) = o.ona * 
TcQ) 

PcQ) 

SM Q) = m
1 

+ ~ wQ)-m
3
wQ) 2 

1=1+1 

SI 

RETORNO 
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SUBRtJmA ALFA ( NOIS, T) 

FLt«XlN fU'CT (T, J) 

Atf2 • FUNCT ( T, J) 

N:2A ¡~ • /12 ~ • Atf2 

lR• _L 
Te~ 

SI 

ALF2•1 +SM(1-~) 
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SlJBRIJTM ISOTelM {T, P, X. Y, Z, FA, NllS) 

11 

IC'WllAPfEl!IOff PAMLOS CCWrilPOHBfTeS Dl!CfaOS 
BIBMEALADSNCIOHDB.~ACamlCO 

f'¡•Po,10-<t +•il 

11 

ffl•t·..W: 
lW•T ..... 

IX1•X1 
l'Y1•Y1 
Z.Z:1•Z1 

FV•F 
R.•O 
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SUBRlJTN\ CN..CUL ( FR, T, P, X. Y, Z) 

...,_lEll>(Al'1', TI 

SI 

-~aCM.CU.OtBUILA 
OPQQN 8ElliCCIOllA : COtDCXINE8 
DE ROC10i 11.JFBJJA O YN'Olf1IOf:llt 
HSTANTNEA 

150 



FUNCION ~H (FA) 

EVAl..UM lA RJNCION CE RIO<RlA.itce 

FIASH•I z1m11 
1 +FR 1-1) 

CM.al.AR lAS IXM'(ltlCl(]NEBX ~Y l CE l.08 
011.MFAllE!IVAPORYUQIEO, Y~X~ YI 

XI• Zl(1 +\1.)/(1 +EQK•1U 
Yl•Xt•EQKt 
s •• :i:x1 
Sy•EYI 
Xl•Xl/BL 
Yl•Yl/Sy 
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FUNCION FLM' ( T) 

CM.CUNl"lACCJMPICmlON. 'f'f1DE LCBCXMIONEKTBI 
DE LAFMIE\WICR TNOflW.IZM'fY1 

W1•DCtX1 
a •IW1 

Tf'1•1T1/8 

FlK'OION FlJN> ( P) 

CN.CIUAIA...__'l'l\IELC8_,,,. 
DllAME~TNCWIMU2MTf1 .,,. ...... 

ll •ITY'1 
Y'f1•'f'f1/IJ 

CALO.IMlAc::a.caaoNXIC¡tEl.Ce~ 

rE lAFMIEUQlmA YMCllMU1MXICI 

':~~~· 
JX1•Dl /1 

Cilll.O.UIJRlA~JaC¡Dll.080CMOllBfTIB 
DE lAFMEIJCIJD\ TllltRMUlNIXX& 

-=::~· JX¡•XIQ/IJ 
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SUBRUTINA TESTK ( T, P, X, Y, INN) 

ND 

SlJBRUTWA ECPRV (T, P, Y, X) 

HACER LA DFeRENCIA DE LAS 
CONSrANmlDE BU.IR> 

OFl=EKl·EQKI 

RETORNO 
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SUBRUTINA ECPRV ( T, P, Y, X) 

...._.__,....,,, 



SUBRUTINA MEZCLA ( T, P, X) 

Bl(l)•B(l)•PJT 

A2(1)•N::21\(l)•P• /T 

BN•l:X(l)"Bl(I) 

AM•l:X(l)"X(J)"Al(l,J) 

FUNCION PHI ( 1, Z) 
C_ENTFWlo\ ___ J 

'"' u= (2l 
U1=1 ·U 
U2=1+U 
U3=2*U 

l 

FACT1 = - LOO (Z • BM) 
FACT2=Z·1 
FACT3 = B(l)/BM 

I• t,MCX:M' 

1 • 1, NCOlil' 
J• t,NOOllP 

l•t.~ 
J•t,NODIF 

FACT4 = (Z + BM * U2I/ (Z + BM *U1) 
FACTS =LOO (FACf4) / U3 
FACT6 = CWlX (1) / ~ • FACT3 
FACf7 =NA /'BM 
FACTB = -F/Cf7 * FACT6 * FACTS 
FACT9 = FACT2 * FACTS 
FACT = FACTll + FACf1 + FACTB 

Pt-1 = FACf 

155 

lt:ll.IEl.llE-Ulll~ 
DEI.A FUOACDl'O A PMTfl DE 
LA ED.WJON DE EllTllllO DE 
PENO ·AOl!NlON. 



SUBRUTINA PRCONT ( T, 'D., AA, 88 ) 

l.&RcaeTNllHIDElA 1 (PNW'llWl) 
ECUH:ION DE BITADO 

NXJ,N>'l,Nll.A10,Afl, 
At2.,ll>YBt 
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SUBRUTINA PRCONT ( T, ZZ, AA, 88 ) 

J=1 

PM (J) = (X(J) * B) + GAM 
AD =AO(J) 
A1 =A1 (1) 
A2 =A2 (1) 
A3 =A.1 (1) 

M(J) =AD +A1 * PM(J) +A2 • PM(J) +A3* PM (J) 
BB(J) =BO+B1 *PM(J) 

J=J + 1 

NCONT = NCONT + 1 
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158 

SUBRUTINA PQUAD ( NN, X, A, Al.F, B, C, EPS11CSX, CSA, TSX, TSA) 



SUBRUTINA LGRECR ( PN, DPN, PN1, X, NN, ALF, B, C) 

ENTRADA 

P1=1 
P=XT-a 
DP1=1 
DP = 1 

J=2+NN 

Q = (X-B(J)) * P-C(J) * P1 
DQ = (X - B(J) * DP + P - C(J) * DP1 

P1 = P 
P=Q 

DPN=DP 

SI 

RETORNO 
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SUBRUTINA LGROOT (X, NN, A!r, DPN, PN1, B, C, EPS) 

SUBll.IT'HA LGRECR (P, OP, PN1, X. NN, Al..F, B, C) 

"o 

D=P/DP 
X=X·D 

"o 
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