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RESUMEN 
En el presente trabajo se han considerado S capítulos, estructurados en la siguiente 
forma: 

1) En el primer capitulo se pretende analizar el estudio del comportamiento de fases 
desde su fundamento terrnodinámico, examinando algunas relaciones termodinámicas 
útiles para los estudiosos de la materia y repasando algunas ideas básicas dentro del 
mismo campo pero de interés para la Ingeniería Petrolera, presentando además la 
definición aceptada de lo que es un ecuación de estado. 

2)En el capítulo 2 se hace una breve referencia de los datos necesarios para la 
utilización de las ecuaciones de estado como son propiedades críticas y factor acéntrico 
de los componentes involucrados, así como los diferentes métodos de obtención, tanto 
para componentes puros como para las fracciones indefinidas que normalmente se 
presentan en los hidrocarburos de ocurrencia natural, así como el porqué es necesario 
caracterizar adecuadamente a dicha fracción indefinida, normalmente conocida como 
-fracción C.· 

3) El capítulo 3 se dedica casi por entero al examen de las ecuaciones de estado más 
utilizadas dentro de la Ingeniería Petrolera que son la ecuación de estado de Soave­
Redlich-Kwong y la ecuación de Peng-Robinson, así como las modificaciones que han 
experimentado a fin de mejorar la precisión de sus predicciones. 
En la segunda parte del capitulo se hace una breve revisión de las relaciones que 
permiten usar las ecuaciones de estado en mezclas de varios componentes y se 
introduce una nueva variable que ha demostrado ser de capital importancia: el 
coeficiente de interacción binario ··1c;.j •• 

4)El capítulo 4 se dirige a los métodos de resolución que se han mostrado eficaces para 
resolver las ecuaciones de equilibrio que forman la base del estudio del comportamiento 
de fases, como son el cálculo flash y el cálculo de las presiones de saturación. 
Debido a que las ecuaciones de estado han sido extensamente usadas dentro de las más 
diversas aplicaciones de la Ingeniería, existe la creencia universalmente aceptada de que 
dichos modelos incurren en errores más ó menos importantes al intentar predicciones en 
condiciones diferentes a aquellas donde fueron originalmente formuladas .. por lo que se 
introduce una sección donde se muestran algunas metodologías para ajustar la. 
predicción de la ecuación de estado a los datos experimentales disponibles . 



5) En el último capitulo. se presenta un ejemplo de aplicación donde se utilizan en 
forma ordenada. algunos de los métodos presentados en tos capítulos anteriores, a fin de 
mostrar el proceso de obtención de un modelo que represente el comportamiento de 
fases de un fluido real. 
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OBJETIVOS 
-Mostrar las bases teóricas del componamiento de fases, junto con algunas definiciones 
y expresiones imponantes . 

-Presentar los conceptos básicos que deben conocerse para introducirse en el estudio del 
comportamiento de fases. 

-Mostrar lo que se conoce como ecuación de estado, algunos de sus representantes más 
usados y su utilización en mezclas multicomponentes. 

-Analizar algunos de los métodos de caracterización de fracciones pesadas más 
populares dentro de la lndustri"7 así como los parámetros que rigen el ajuste de las 
ecuaciones de estado a mezclas multicomponentes. 

-Mostrar la aplicación de todos los elementos anteriores en un ejemplo de aplicación, 
donde se caracterizará una mezcla real. y se proporcionará la ecuación de estado que 
reproduzca razonablemente dicha mezcla. 
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INTRODUCCIÓN 
Dentro de la Industria Petrolera siempre ha existido un interés muy grande por conocer 
el comportamiento fisicoquímico y termodinámico de los fluidos producidos por los 
yacimientos de hidrocarburos. ya que es en función de este comportamiento que se 
planea toda la estrategia dirigida a obtener la mayor recuperación de fluidos. Dicha 
estrategia contempla desde la perf'oración de pozos en zonas adecuadas. el tipo de 
terminación a realizar" el diseño de instalaciones superficiales y la elección de sistemas 
de recuperación secundaria, mejorada ó métodos artificiales de producción. 

Debido a dicho interés. se debe recurrir a las bases científicas que la Fisicoquímica y la 
TennodináJnica nos proporcionan, para que. a partir de ellas nos sea posible entender y 
enfrentar los retos que dentro de la Industria se presentan cotidianamente. 

Debido a que Jos hidrocarburos son mezclas con gran cantidad de componentes. para 
fines de estudio se han discretizado los componentes puros más abundantes en ellas 
como se muestra en Ja siguiente lista: 

e, 
co, 
e, 

H 2 S 
e, 

i-C4 

n-c .. 
i-C, 
c. 

Los componentes restantes se agn.ipan en un pseudo-componente conocido como 
fracción C 7 •• cuyas propiedades no pueden ser identificadas. debido a que varían de una 
composición a otra e incluso varían con respecto a la profundidad dentro de un mismo 
yacimiento, por lo que es necesario llevar a cabo un proceso de caracterización de dicha 
fracción a fin de obtener propiedades de valores más 6 menos confiables. 

El hecho de contar con una adecuada caracterización de este pseudo-componente nos 
permite hacer uso de las poderosas herramientas en que se han constituido las 
ecuaciones de estado, ya que tienen aplicación en casi cualquier rama de las tres 
grandes áreas de la Ingeniería Petrolera. pero debido a que en general se acepta que 
ninguna ecuación de estado puede predecir en f'onna exacta el comportamiento de una 
mezcla multicomponente, es necesario someterla a un proceso de ajuste. 
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J.- FUNDAMENTO TEÓRICO. 
La Ingeniería en general. se apoya en dos pilares fundamentales, sin los cuales, no 
podría realizar las tareas que han sido necesarias a lo largo del tiempo para beneficio del 
hombre, que son la Física y las Matemáticas. La Física es aquella ciencia que el hombre 
ha desarroJlado para entender la interrelación que existe entre masa.. energía y tiempo en 
tanto que las Mate1náticas nos proporcionan un medio de expresión para dicha 
interrelación entre parámetros. 

Antes de iniciar el estudio del componamiento de fases de sisten1as de hidrocarburos, es 
necesario hacer una breve revisión de los conceptos fundamentales que proporcionan la 
base de su estudio, lo que nos lleva a tratar con los niveles elementales de la materia 
tales como átomos y moléculas y a entender cómo son ellos los que en menor ó mayor 
forma influencian al análisis al verse sometidos a efectos externos tales como los de la 
temperatura y la presión, lo que nos lleva a Ja revisión de conceptos termodinámicos 
que se encuentran representados por medio de modelos matemáticos universalmente 
aceptados. pero que pueden ser interpretados de acuerdo a las necesidades y 
manipulados en consecuencia. 

La labor de Ingeniero es la aplicación de las herramientas conceptuales a su disposición 
a fin de remediar necesidades reales. por Jo que debe ser capaz de pasar de la 
asimilación de conceptos teóricos. donde se formulan posibles soluciones a problemas 
hipotéticos. a su aplicación práctica. donde se presentan infinidad de imponderables que 
hacen que la situación hipotética sea sólo una guía para llegar a la solución y ya no la 
solución misma. por lo que el Ingeniero debe hacer suya la habilidad de relacionar la 
teoría con la práctica en Ja f"orma más armoniosa posible. 

J.I .-ENTALPÍA' 
En la ciencia actual. es común Ja creencia de que el calor es otra forma de energía 

en tránsito. como resultado de una diferencia de temperatura. pero tomó más de dos 
siglos comprender que el calor (Q) fuera reconocido como otra manifestación de 
energía, siendo Galileo el primer científico en tratar de entender eJ calor en 1592 por 
medio de su-tennoscopio··. un antecesor de los actuales termómetros. 

Desde entonces. gran cantidad de sabios dedicaron sus energías al intento de acumular 
un mayor entendimiento y conocimiento de Jo que es el calor y la temperatura. hasta 
que Joule demostró en la década de 1840. el equivalente del calor en energía ó trabajo. 
dando punto final al cúmulo de teorías imperfectas que hasta entonces habían surgido 
para tratar de explicarlo. 



La entalpía no es un íenómeno que pueda ser detectado por medio de los sentidos. 
se trata de un tipo especial de función puritual que recibe Jos nombres indistintos de 
FUNCION DE ESTADO ó VARIABLE DE ESTADO' de un sistema. ya que en el 
cambio que experimenta la función solo importan el estado incial y final del mismo, sin 
importar la ruta que siga el fenómeno ó el método utilizado para ir de un estado al otro. 
La entalpía está definida en términos de la energía interna (U) y del producto P*V. que 
representa al trabajo (W), donde P y V son presión y volumen del sistema. 

H =U +P*V •.................... (1.1.1) 

Sabiendo por la primera ley de Ja Termodinámica que el cambio en Ja energía interna de 
un sistema es función del calor y del trabajo que entran ó salen de él, puede 
demostrarse que el calor extraido de ó agregado a un sistema a presión constante es 
igual al cambio de entalpía del sistema, pero debe tomarse en cuenta una característica 
fundamental que complementa a la primera ley y es la reversibilidad del cambio 
realizado en el sistema, esto es, si el cambio ocurre a través de una serie de etapas en 
equiJibrio tales que el trabajo realizado por Ja ruta original. sea idéntico al trabajo 
obtenido en sentido contrario a través de Ja misma ruta. Teniendo esta idea y 
aplicándola a un pistón ideal, conteniendo un gas ideal. se obtiene que el incremento de 
trabajo es igual al valor negativo de la presión del sistema por el cambio de volumen en 
el cilindro del piston: 

dW = - P*dV ...................... (1.1.2) 

Tomando Ja expresión de Ja primera ley de la Termodinámica en f'orrna diíerencial 

dU = dQ + dW ..................... (I. 1 .3) 

y sabiendo que d(PV) = PdV + VdP, se obtiene: 

d(U+ PV) =dQ + VdP ......... (1.1.4) 

Como se trata de un proceso a presión constante, eJ segundo término del lado derecho 
de la ecuación (I.1.4) se hace cero y en el miembro izquierdo se observa la definición 
de entalpía.. la ecuación (l .J .4) se convierte en: 

dH = dQ............................. .(l .1.5) 
Un ejemplo clásico de la vaJidez de esta demostración es eJ de los cambios de f'ase que 
experimenta el agua al pasar por sus dif'erentes f'ases. bajo el Sistema Inglés de 
Unidades: 
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A)Comenzando con 1 lbrn de agua a -40 ºF y expuesta a la presión atmosférica que se 
mantendrá constante a Jo largo del experimento (punto A)9 empieza a agregarse energía 
en forma de caJor9 con Jo cual Ja entalpía aumenta a medida que la temperatura también 
lo hace. 

B)La temperatura continúa creciendo a medida que se agrega calor, hasta alcanzarse el 
valor de 32 ºF. como se muestra en la figura ( 1) (punto B). A medida que se agrega más 
calor al agua. ésta experimenta un cambio de fase (de sólida a líquida) sin que la 
temperatura se incremente, con un aumento en su volumen (punto C). 

C)Después de que el hielo se ha fundido. la temperatura empieza a crecer de nuevo con 
la adición de calor y continúa elevándose hasta alcanzar la temperatura de 212 ºF (punto 
D). 

D)Al alcanzarse esta temperatura, y si Ja adición de calor sigue, se presentará otro 
cambio de Case (de liquido a vapor) sin cambio de temperatura con un nuevo aumento 
en su volumen (punto E). 

E)Si se sigue agregando calor una vez que toda el agua se haya vaporizado, Ja 
temperatura se elevará por arriba de la temperatura de saturación y al fluido se Je 
llamará vapor supercrítico, a alrededor de 800 ºF (punto F). 

T"F 

F 

o 

E 

A 

VOLUMEN 

FJG. 1.- COMPORTAMIENTO PRESIÓN-VOLUMEN DEL AGUA 



Se puede observar de la figura que la energía que ha ganado el agua en las trayectorias 
A-B, C-D y E-F son directamente proporcionales al producto de la masa del sistema 
por el incremento de la temperatura, debiéndose introducir una constante de 
proporcionalidad conocida como ""capacidad térmica específica .. la cual varia su valor de 
acuerdo a la sustancia de que se trate y se considera constante dentro de cienos rangos 
predefinidos de temperatura y es definida como la energía que hay que suministrar ó 
retirar de la masa del sistema para que su temperatura varíe en un grado. Cuando se 
aplica el concepto de capacidad térmica especifica al estudio de los gases. se obtiene 
dichas capacidades de acuerdo a los procesos a los que se ve sometido al gas. siendo las 
más relevantes para los gases ideales, la capacidad térmica específica a presión 
constante (Cp), que se define como la variación de la entalpía especifica con respecto a 
la temperatura. y la capacidad térmica especifica a volumen constante (C,. )- definida 
como la variación de la energía interna especifica con respecto a la temperatura y se 
reconoce que la entalpía es función de la temperatura únicamente para los gases ideales. 

Al observar la figura ( 1 ), se observa que la forma de calcular la ganancia de energía por 
parte del agua en las trayectorias B-C y D-E • donde ocurren cambios de fase, no es 
válida, debido a que la temperatura permanece constante. por lo que es necesario 
plantear una nueva forma de calcularla. Lo que sucede en estas dos trayectorias es que 
la energía que entra al sistema es utilizada para romper fuerzas que actúan sobre las 
moleculas y que determinan la fase de la sustancia. Dichas fuerzas provocan la 
formación de una estructura cristalina en la fase sólida, la cual es necesario romper 
cuando se verifica el cambio de fase de sólido a líquido. mientras que las fuerzas que es 
necesario vencer cuando el cambio de fase es de líquido a gaseoso son principalmente 
fuerzas de cohesión. 

Esta cantidad de energía tiene un valor específico para la presión a la que se efectúa el 
cambio de fase y se le llama ENTALPIA DE TRANSFORMACION .. de la fase inicial a 
la fase final. Si este valor se conoce de alguna medición. solo es necesario sustituir este 
valor en el Jugar de la capacidad térmica específica a la temperatura constante, en vez 
de usar un incremento de ésta. 

Hasta aquí se ha hablado de la entalpía como de una propiedad intensiva. esto es. 
independiente de la cantidad de materia contenido en el sistema (H) pero al referirsele a 
una cantidad de masa de referencia, la entalpía se vuelve una propiedad extensiva(h). ó 
sea. dependiente de la cantidad de materia, además de considerársele dentro de un 
sistema homogéneo cerrado, esto es, que la totalidad del sistema se encuentra en una 
sola fase y no hay adición de masa a él. pero para un sistema donde coexistan múltiples 
fases, consideradas como sistemas homogéneos abiertos independientes entre si, debido 



a que los componentes de cada sistema pueden moverse libremente de una fase a otra. 
deben hacerse algunas suposiciones extra. 

DEFINICIÓN DE LA ENTALPIA COMO FUNCION DE LAS PROPIEDADES 
DEL SISTEMA2

• 

LA ENTALPÍA COMO FUNCIÓN DE T Y P DEL SISTEMA. 
La entalpiély mediante una manipulación matemática· adecuada y usando algunas 
definiciones previamente establecidas. puede ser expresada como funciones generales 
de parejas de propiedades del sistema tales como presión·ternperatura y temperatura­
volumen. A continuación se mostrará el procedimiento para obtener dichas funciones 
generales. 

Escribiendo una relación funcional entre H. T y P en forma diferencial total: 

dH = ( oH I 6T )p + (oH / 6P )r .......................... ( 1.1.6) 

Al observar la expresión ( 1.1.6). se observa que el primer miembro de Ja parte derecha 
de la expresión es por definición la capacidad térmica especifica a presión constante. la 
cual define el efecto isobárico de Ja temperatura sobre la entalpía. El efecto de Ja 
temperatura en la entalpía es obtenida al relacionar las siguientes expresiones: 

dH = TdS + VdP ......................................... (1.1.7) 
-<oS/oPh = (oV/oTJ,. ................................. ( 1.1.s¡ 

Donde la ecuación (t. t. 7) es originada por la expresión que define la Iª Ley de la 
Termodinámica~ Ja variación del trabajo en un proceso reversible como función del 
cambio de volumen y el concepto de entropía que será revisado en secciones posteriores 
y la ecuación ( 1.1.8) es el producto de una manipulación matemática especial conocida 
como función de Maxwell a fin de tener una expresión que relacione entropía, 
temperatura, presión y volumen. La determinación de ambas ecuaciones puede ser 
observada en el apéndice l. 

Dividiendo (7) entre dP y utilizando la expresión (8) y reconociéndose la temperatura 
constante en el proceso: 

(oH/oP),. =V - T(oV/oT)p ........................ (1.1.9) 



A fin de conocer la diferencia de entalpías de un estado con condiciones (T1,.P1) a otro 
con (T2 ,.P2 ). debe realizarse la integración con respecto a la presión manteniendo la 
temperatura constante: 

{ dH =[V-{~)Jp}r························( 1.1.10) 

El cálculo de Ha cualquier T y P requeriría de tener a V como función de T y P. así 
como una H de referencia,. escogiéndose generalmente la entalpía del gas ideal a la 
misma temperatura que el proceso,. debido a que ésta es dependiente únicamente de la 
temperatura y los datos para conocer su valor están disponibles de las capacidades 
ténnicas específicas,. las cuales son relativamente fáciles de obtener con buena 
precisión. 

Denotándose H. a la entalpía ideal y escogiendo las rutas más utilizadas para que sobre 
ellas se lleve a cabo Ja integración .. esto es. integrar desde una presión de referencia P,, 
hasta P = O a Jo largo de la ruta de estado de gas ideal a la temperatura dada e 
integrando a Ja misma temperatura desde P = O hasta P a Jo largo de la ruta de gas real. 
se obtiene: 

El primer elemento del miembro derecho de la ecuación se hace cero. debido a que el 
producto de la temperatura por la variación del volumen con respecto a Ja temperatura a 
presión constante es cero para un gas ideal. Así se obtiene que la ruta reaJ queda como 
el único término significativo, pudiéndose calcular Ja diferencia de entalpías de ambos 
estados por medio de (1.1.11). reconociéndose a la entalpía como una función de 
estados. Una forma más conocida de (1.1 .11) es la siguiente: 
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LA ENTALPÍA COMO FUNCIÓN DE V V T DEL SISTEMA'. 
El planteamiento de la entalpía como función de la pareja de parámetros temperatura­
volumen. H(T.V). requiere del planteamiento previo de la energía interna U en f'unción 
de los mismos parámetros. U(T.V). además de tenerla también en función de presión y 
temperatura. 

Tomando Ja definición de entalpía y la ecuación de gas ideal. es posible plantear una 
expresión que defina la entalpía ideal en función de la energía interna ideal además de 
la presión y el volumen: 

H=U~ P*V ...................... (1.1.12) 
P*V = R•T ......................... (1.1.13) 

H" =u·+ R*T .................... (1.1.14) 

Restando de (1.t.12) a (1.1.14). y dividiendo la expresión resultante entre R*T se 
obtiene: 

H-H· t.:-u· --¡¡:¡:-- = --¡¡:¡:-- + z - 1 •.•.•.• ( l. 1.1 5) 

La expresión (1.1.15) es la base del planteamiento de la función. ya que representa la 
definición de entalpía en función de T. P, y la energía intema, restando solamente la 
expresión de dicha energía interna como función de la temperatura y del volumen. 

Para poder hacerlo, es necesario plantearla en forma diferencial: 

dU = (óU/óT)v dT+ (óU/óV)ydV ....... (l. l. l 6a) 

dU =TdS -PdV .........•....................... (l.l.16b) 

(óS/óV),- = (óP/óT)v·······························(l. l. l 6c) 

El efecto isovolumétrico de la temperatura sobre la energía interna es por definición la 
capacidad térmica especifica a volumen constante, en tanto que el carácter isotérmico 
del volumen sobre la energía interna es obtenido al dividir (l.l .16b), cuya definición es 
semejante a la de la expresión (1.1.7) entre dV y utilizando (l.l.16c), que es una de las 
relaciones de Maxwell(ver Apéndice 1) se obtiene: 

(óU/óVh = T • (óPlóTJv - P ......................... ( l. l. l 6d) 



Planteando Ja integración con respecto a V con T constante. se puede obtener la 
diferencia en la energía interna de un estado con condiciones (T1,V1) a otro con 
condiciones (T2 ,V2 ). Integrando de la manera ya indicada. y reconociendo que el 
volumen tiende a infinito cuando al presión tiende a cero y dividiendo entre el producto 
R*T se obtiene: 

u-u· 1 '[_[,-p) } --¡¡¡=--= RT,i'lar ,. -P V .•...•................................ (1.1.16) 

Teniendo Jas definiciones (1.1 .15) y (1.J.16) puede procederse a obtener a la entalpía 
como función de temperatura y volumen, obteniéndose Ja siguiente expresión: 

H - H
0 

1 '{ ..{ ¿p) l. ---¡¡¡:-= RT.;l'lar ,. -P_rV+Z-1 •..................................... (1.1.17) 

Como ya se ha visto, el manejo de variables es algo complejo debido al número 
relativa.mente grande de relaciones que existen entre las variables del sistema y las 
funciones de estado, pero para sistemas abiertos, el manejo se complica más. debido a 
que hay que tomar en cuenta las variables adicionales que representan las cantidades de 
cada componente presente en el sistema, pudiéndose representar dichos componentes 
por sus fracciones molares, lo que también implica la presencia de nuevas dependencias 
de variables como la entalpía.. la entropía y las energías libres con respecto a dichas 
fracciones molares, pero puede demostrarse que dichas dependencias son iguales a una 
sola cantidad conocida como potencial químico, el cual juega un importante rol en la 
descripción del estado de equilibrio. 

1.::.- ENTROPÍA' 
EJ calor. aJ ser una fbrma de ene.gía es una cantidad compuesta. producto de dos 
elementos simples. siendo uno de ellos un factor de distribución y un f"actor de 
intensidad. El factor de intensidad es la temperatura. la cual es f"ácilmente perceptible 
con los sentidos y es capaz de medirse directamente. pero la temperatura sola no es una 
medición del calor._ por Jo que se justifica Ja introducción de un factor de distribución 
capaz de crear un enlace entre la temperatura con el calor. siendo este factor de 
distribución la cantidad conocida como entropía. Lo anterior puede quedar más claro 
con el siguiente ejemplo, en un diagrama P-V la coordenada correspondiente a la 
presión representa al factor de intensidad. en tanto que el volumen presenta el factor de 
distribución. J.W. Gibbs. se refirió a la entropía como una medida de Ja -confusión-de 
un sistema, refiriéndose a que la energía, como está en forma útil, tal como la 
electricidad. mecánica ó química. se encuentra organizada y puede ser dirigida y 
utilizada 



para desarrollar trabajo. Por otro lado, el calor es una forma de energía debida al 
movimiento caótico de átomos y moléculas en un cuerpo, de ahí su carácter caótico. Por 
lo anterior, cuando la energía que está organizada y puede desarrollar trabajo es 
convertida en calor .. el caos del sistema de incrementa. 

La entropi~ al igual que la entalpía.. es una cantidad fisica, utilizada para medir el grado 
de desorden de un sistema. Esto requiere de una pequeña explicación: Consideremos a 
una casa como un sistema por todos conocido, con un cierto número de ocupantes con 
algunas pertenencias propias y otras de uso común. Toda persona dedicada a los 
quehaceres domésticos sabe que el desorden tiende a aumentar ( hay que realizar la 
limpieza.. lavar la ropa, pintar la casa, realizar reparaciones menores en los enseres de la 
casa. etc.), por lo que hay que invertir cierta cantidad de energía para mantener el orden 
en la casa con el consiguiente decremento en la cantidad de energía .. ordenada""(el 
cansancio de la persona que realiza estos deberes), pero si la casa quedara abandonada a 
ella misma, el desorden crecería hasta ser incontrolable. 

Un enunciado preciso de esta idea se conoce como Segunda Ley de la Termodinámica, 
que dice que la entropía de un sistema aislado siempre aumenta y que cuando dos 
sistemas se juntan, la entropía del sistema combinado es mayor que la suma de las 
entropías de los sistemas individuales' (basta juntar dos grupos de niños en un cuarto 
cerrado para darse cuenta de esto). Consideremos a modo de ejemplo .. un sistema de 
moléculas de gas en una caja. pudiéndose imaginar dichas moléculas como pequei'ias 
pelotas chocando una y otra vez entre si y contra las paredes de la caja. Cuanto mayor 
sea la temperatura del gas. la actividad de las moléculas será mayor, chocando con 
mayor frecuencia e intensidad entre si y con la caja, ejerciendo una presión mayor hacia 
afuera. Supongamos que las moléculas se encuentran confinadas en un lado de la caja 
mediante una pared separadora. si se retira la pared? las moleculas tenderán a 
expanderse y a ocupar ambas mitades, pero, en algún momento posterior, podrían estar 
preferentemente en alguno de ambos extremos. aunque es extremadamente más 
probable que haya un número aproximadamente igual de moléculas en cada una de las 
dos mitades. Tal estado es más desordenado que el estado original en donde todas las 
moléculas estaban en una mitad. Se dice, por lo tanto, que la entropía del gas ha 
aumentado. Si ahora consideramos dos gases en sus respectivas cajas. digamos? oxigeno 
y nitrógeno. y quitamos las paredes separadoras. las moléculas empezarán a mezclarse y 
transcurrido cierto tiempo, el estado más probable será una mezcla bastante uniforme de 
moléculas de oxigeno y nitrógeno y representará un estado menos ordenado. y por lo 
tanto tendrá más entropía que el estado inicial de las dos cajas separadas. 



Cada uno de Jos procesos que se lJevan a cabo con fluidos de trabajo, está acompañado 
por un incremento neto de la entropía; si Ja entropía deJ sistema decrece, entonces la 
ganancia de entropía en los alrededores del sistema será mayor que este decrecimiento, 
por Jo que Ja entropía, como el tiempo. es unidireccional y siempre creciente. 

Para poder pasar a Ja explicación de la expresión que define a la entropía. es necesaria 
Ja explicación de reversibilidad. Si después de que un proceso consistente en una serie 
de estados en equilibrio es completado. se puede hacer que la sustancia retroceda en los 
estados en equilibrio del proceso original. si todas las cantidades de energía desde ó 
hacia el Jos alrededores pueden ser regresadas a sus estados originales. entonces se dice 
que el proceso es reversible interna y externamente. 

Las condiciones para la reversibilidad son las siguientes: 

A)Procesos en donde no exista fricción en los fluidos de trabajo 
B)No debe existir fricción mecánica dentro del sistema en cuestión 
C)No debe existir diferencias de temperatura durante la transferencia de calor 

De las condiciones anteriores se infiere que los únicos procesos que se puede considerar 
reversibles son aquellos realizados con fluidos ideales en sistemas ideales. 

En las condiciones reales se dan dos tipos de irreversibilidades en contraposición a los 
dos tipos de reversibilidades. la interna y la externa. La irreversibilidad externa se 
refiere a f'enómenos como la fricción entre un pistón y un cilindro. la fricción entre las 
moléculas de aire de Ja atmósfera. todas ellas absorben parte del trabajo W que sale del 
sistema y disminuyendo su cantidad. Otra forma de irreversibilidad externa,. es el flujo 
de calor debido a diferencias de temperatura. Como eJ calor es energía transferida como 
resultado de una diferencia de temperatura., el calor es necesariamente transferido de la 
zona de mayor temperatura a la de menor y taJ evento es irreversible. debido a que todas 
las experiencias sugieren la imposibilidad de que el calor fluya en otra dirección y se 
sabe que el calor puede ser transferido reversiblemente únicamente cuando el 
incremento de temperatura es cero. 

La irreversibilidad interna es ilustrada como Ja fricción en Jos fluidos y la turbulencia 
debida aJ flujo. Cuando el fluido fluye. se forman reflujos y corrientes cruzadas que 
absorben energías que pudieran haberse utilizado en el desarrollo de trabajo. En el caso 
de los gases contenidos en un sistema cilindro-pistón que se mueva rápidamente, Ja 
porción de gas adyacente al pistón se expande a fin de ocupar el espacio vacío dejado 
por el pistón, provocando diferencias de presión y temperatura en varias partes del 

'º 



fluido. La consecuente fricción entre las moléculas de fluído contabiliza cierta cantidad 
de energía que se podría haber convertido en trabajo. 

PLANTEAMIENTO DE LA ENTROPiA COMO FUNCIÓN DE LAS 
PROPIEDADES DEL SISTEMA2

• 

La necesidad y conveniencia de definir a la entropía como función de las propiedades 
del sistema proviene del estudio de los procesos cíclicos de una máquina de calor. Para 
un proceso cíclico internamente reversible. se observó que las relaciones Q,rr1 y Q 2/T2 

(donde Q 1 es el calor absorbido a temperatura T 1 y Q 2 es el calor rechazado a T 2 ) eran 
idénticas e independientes de las rutas seguidas por el proceso. o sea. la relación Qrr 
dependió únicamente de los estados iniciales y finales. La entropía del sistema. 
denotada por S ha sido definida en función de su incremento diferencial de la siguiente 
manera: 

dQ= TdS ...................... (1.2.1) 

La entropía es por definición una función de estado. característica muy importante que 
será mostrada a continuación. Por la forma de la expresión ( 1.2.1) el cambio de entropía 
seria cero para un proceso adiabático (entropía constante) y reversible. Para un proceso 
irreversible. dQ <= TdS. debido a la degradación que experimenta la energía y que fué 
explicado anteriormente. 

Al igual que la entalpía. la entropía puede ser expresada como función de parejas de 
parámetros. mostrándose a continuación la manera de encontrarlas. 

LA ENTROPiA COMO FUNCIÓN DE T Y P 2
• 

La expresión de la entropía como función de T y P puede ser derivada de manera 
similar a la entalpía. excepto que la expresión de estado de gas ideal requiere de una 
manipulación matemática especial._ estableciéndose la siguiente expresión en 
diferenciales totales: 

dS = (oS I oT)p dT+ (OSI oP),- dP ............... (1.2.2) 

De (l.1.7) y del primer miembro de (l.l.6)se sabe que: 

(oH I oS)p =T ........................................... ( l.2.3a) 
(oH I OT}p =c •...............•......................... ( l .2.3b) 

ti 



Combinando ambas expresiones .. para el efecto isobárico de la temperatura en la 
entropía: 

(.SS/ .ST)p = Cr I T ..................•.................. ( l .2.3c) 

El ef'ecto isotérmico de la presión sobre la entropía está dado por la relación de Maxwell 
dada por (1.1.8) y combinándola con (l.2.1) y (l.2.3c) como sigue: 

dS = (C,. IT) dT- (.SV I .ST)r dP ............................ (1.2.3) 

La integración entre ambos estados (T1 .. P 1) y (T:! .. P,:) daría el cambio de entropía entre 
ellos .. pero el cálculo requeriría de expresiones que proporcionen a Cp y a V como 
funciones de T y P .. requerimiento idéntico al de H = H(T .. P) .. pero la forma isotérmica 
de ( 1.2.3) pennite llevar a cabo la integración de la siguiente forma: 

(dS = -(.SV/.ST)r dP),-.............................................. (1.2.4) 

Sin embargo .. la ruta de integración de la entropía difiere de la de la entalpía. debido a 
que la entropía del gas ideal S• es dependiente de la presión, en tanto que H• no lo es. 
Para un gas ideal .. la derivada en (I.2.4) es igual a RJ'P .. la cual se vuelve infinita cuando 
P tiende a cero .. sin embargo .. el término de la expresión ( 1.1.9) .. (V - T(BV/OT)r ) .. se 
vuelve cero cuando P =O. Una técnica común en la derivación de S(T .. P) es elegir una 
presión lo suficientemente baja como para que el gas real se compone como ideal y 
transformando el integrando (.SV/.ST)p por Rfr - (.SV/.ST)p mediante la siguiente 
identidad: 

RI{:.)= !..!f;dP= tf¡P+ t..!f;dP ............................. (1.2.Sa) 

ideal real 

donde P., es una presión de referencia en Ja ruta de gas ideal. Integrando (1.2.4) de P. a 
través de la ruta de gas ideal y de P. a P a través de la de gas real se obtiene: 

RI{:)= .C:..!f;dP= tf¡P+ t..!f;dP ........................... (1.2.Sb) 

ideal real 
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Combinando ( l .:?.Sa) y ( 1.:?.Sb) se obtiene: 

Rl{;J= t %JP= tftP+ .r.: %JP ... (l.:?.5c) 

ideaJ real 

Ahora p• puede ser reemplazada con seguridad por cero, ya que los integrandos se 
vuelven infinitos a P=O. EJ primer término de lado derecho de la expresión anterior es 
despreciable, debido a que el integrando es cero para un gas ideal así (1.2.Sc) se reduce 
a lo siguiente cuando se divide entre R: 

. P ¡·f R (<"l'J' 1. t.·[R (r>') l. S-S0 +Rlnp;= , . .{_p- ¿;¡: ,.fP+ ,.. p- ar ,.fP .......................... (1.2.5} 

El valor de s·0 depende del valor de P 0 Ja cual toma el valor de latm normalmente. 

LA ENTROPiA COMO FUNCIÓN DE T V V.2 

La expresión para la entropía como función de T y V puede ser derivada en f"onna 
similar a la de Ja energía intema, excepto que la expresión de gas ideal también requiere 
de un manejo especial. La fbrma general de la entropía como función de T y V es 
planteada en Ja forma ya conocida: 

dS = (.SS/.ST),dT + (.SS/.SV)rdV ................................. ( 1.2.6) 

De (l.1.16b) se observa que (oU/.SS)v = T y de (l.1.16a), (oU/oT)v = Cv. Combinando 
estas dos expresiones para el efecto isocórico de la temperatura sobre la entropía: 

(.SS/.ST)v = Cv I T .................................. ( 1.2. 7) 

El efecto isotérmico está dado por (1.1.8). Combinando (1.2.6). (1.2.7) y (l.1.8) se 
obtiene: 

dS = (Cv I T)dT- (.SP/llT)v dV ........................... ( J .:?.8) 

Al igual que en la definición anterior. la integración requeriría del plantea1niento de Cv 
y de P como funciones de T y V. Corno la función U= U(T.V), la forma isotérmica de 
(L2.8),. la cual es la misma de (1.1.8) es más práctica para Ja integración que (J.2.8) en 
su forma total: 

IJ 



(dS = (SP/ST)vdV)r ......................................... ( 1.2.9) 

La integración de (1.2.9) requiere de una manipulación matemática similar a Ja de 
(1.:?.4), realizándose la transformación sobre el integrando ((3P/8T)v - R ·v) mediante la 
siguiente identidad: 

!;';;: ~dV = !:1

;;:• {!: dV + !;';~:', ~I º •••••••••••••• ( 1.2.1 Oa) 

ideal real 

Es necesario hacer notar que la integración del lado derecho de (1.2.IOa) resulta en -
(R/ln(PZ/P0 )) debido a que V(T.P) = ZRT/P y que V(T;P0 ) = RT/P0 • donde P 0 es una 
presión los suficientemente baja para considerar el comportamiento del gas como ideal. 

Integrando ( I .2.9) entre los límites propuestos en la identidad ( 1.2.1 Oa) se obtiene: 

S-s: ~.f.;(~) dV+ .t:(;!'.}w .............. (1.2.!0b) 

ideal real 

Combinando (1.2.IOa) y (1.2.IOb) se obtiene: 

• (P) • l'·~(é'P) Í'·'(é'P~. S-S0 +Rl1\Po =RlnZ+S-Sn = -'r.i:. iff ,.dV+ J,-_, •• arflV .... (1.2.11) 

Obteniendo lo anterior, se puede sustituir V{T,P.) por oo ya que el integrando ya tiene 
valor significativo a P = O. El término del lado derecho es despreciable .. ya que el 
integrando es cero para un gas ideal, por lo que ( 1.2.1 l) se reduce a lo siguiente cuando 
se divide entre R: 

s-s: ( P) 1 Í'·'~(é'P) R} --R-+Rl'\P,, =lnZ+R .¡_ ~ or ,. --¡;; V ••••••••••.•• (1.2.12) 
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1.3.-ENERGIA LIBRE DE HELMHOLTZ. 2 

Si un sistema es objeto de un cambio isotérmico donde TdS = d(TS) .. dicho cambio 
puede escribirse como: 

-dU +d(TdS) >= dW 
-d(U-TS) >= dW ....... ( 1.3.1) 

La combinación de variables U-TS aparece con tanta frecuencia que se le da un símbolo 
especial ··A··. expresándose le por definición corno: 

A= U-TS ................... (1.3.2) 

Al ser una combinación de funciones de estado tales como U y S .. A es una función de 
estado del sistema y se le denomina como ""ENERGIA LIBRE DE HELMHOLTZ .. y 
(1.3.1) se reduce a: 

-dA >= dW ........................ (1.3.3) 

La relación (1.3.J) no nos da el significado de A por si sola,. necesitándose una 
explicación más precisa. El trabajo producido en una transformación isotérmica es igual 
ó menor que la disminución en la función trabajo. El signo igual se aplica cuando las 
transformaciones son reversibles. entonces. el trabajo máximo obtenido en una 
transformación isotérmica es igual a Ja disminución en Ja energía libre de Helmholtz. 
Este valor máximo de trabajo incluye todas las formas de trabajo producidas en Ja 
transformación. Desde el punto de vista de la Ingeniería~ Ja energía libre de Helmholtz 
no es tan útil como su función hermana~ la energía libre de Gibbs. pero se le toma en 
cuenta para mostrar su interrelación con otras funciones termodinámicas. 

DETERMINACIÓN DE -A - COMO FUNCIÓN DE T Y P DEL SISTEMA.' 
Como ya se tienen Jas expresiones para U y S como funciones de T y P de Jos apartados 
anteriores. la expresión correspondiente a .... Aº es obtenida partiendo de su definición 
para un gas ideal a temperatura T y presión de referencia P 0 : 

A;= u· - r.s-; .................. (1.3.4) 

Restando (I.3.2) de (1.3.4) se tiene: 

A-A; u-u· s-s: --¡u:-- = -¡¡:r- - -¡u:- ........... ( 1 .3 .5) 

IS 



Combinando las expresiones correspondientes a u. S y ( 1.3.5) se obtiene la expresión A 
=ACT.P) 

A-A~ • ( P) 1 f( RT'\, ----¡rr--"\Po = 1-Z+ RT V-¡;-)'P ............. (1.3.6) 

DETERMINACIÓN DE -A- COMO FUNCIÓN DE T Y V DEL SISTEMA. 2 

Similar a la obtención de (1.3.6). la expresión de .. A .. como función de T y V del sistema 
puede ser derivada de la energía interna y de la entropía como funciones de T y V así 
como de ( 1.3 .5) para obtenerse: 

A - A; ( P ) 1 ![ RT 1 .. ----¡u:--1"\..r" - RT ...,.---P J'¡ -lnZ ............. (1.3.7) 

PROPIEDADES DE LA ENERGÍA LIBRE DE HELMHOLTZ. 2 

Partiendo de la siguiente expresión. cuya obtención puede verse en el Apéndice 1: 

dA = -SdT-PdV ........................................•. (1.3.8) 

se observa que A está expresada en función de la variación de T y V. por lo que al 
aplicársele diferenciales totales a la función A se obtiene los siguiente: 

dA = (BA I BT)v dT + (BA I oV)r dV 

Comparando ambas expresiones. se observa que: 

(BA 1 oT)v = -S ................................ (l .3.9a) 
(BA 1 oV)r = -P ................................ (l.3.9b) 

Como la entropía de cualquier sustancia es positiva .. ( l .3.9a) muestra que ""A"" de 
cualquier sustancia disminuye cuando aumenta la temperatura. La rapidez de esta 
disminución es mayor cuanto mayor sea la entropía de la sustancia. como los gases 
tienen valores altos de entropía. la rapidez de disminución de -A- con la temperatura es 
mayor que para sólidos ó líquidos cuyas entropías son comparativamente menores. De 
la misma manera. (l.3.9b) muestra que al aumentar el volumen, º"Aºº disminuye, 
ocurriendo la disminución cuando la presión crece. 
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1.4 ENERGIA LIBRE DE GIBBS. 2 

El trabajo máximo que de un proceso puede obtenerse no es necesariamente igual a la 
cantidad de energla disponible para realizar trabajo útil. aunque el proceso sea 
conducido reversiblemente. De la cantidad total de trabajo disponible.. una cierta 
cantidad debe ser utilizada en el desarrollo del trabajo presión-volumen contra el 
exterior. debido a la contracción ó expansión del sistema durante el proceso. 

Para un proceso que tiene lugar reversiblemente a T y P constantes~ que involucra un 
cambio de volumen de V 1 a V:!:• el trabajo realizado contra el exterior es igual a Pt V:? -
V 1) = P3V. Como el trabajo está acompañado por un gasto del máximo trabajo obtenido 
en un proceso .. la cantidad neta de energía disponible para el trabajo .. diferente del 
trabajo ejercido contra el exterior será: 

Energía neta disponible,..r = Wm - Pó. V ................... ( 1.4.1) 

Para plantear más precisamente la naturaleza de la máxima energía disponible en un 
proceso .. se definirá una función de estado conocida como energia libre de Gibbs. 
denotándose al por G y estando definida como: 

G = H -T*S .............................................. (1.4.2) 

El cambio de G entre dos estados del sistema está dado por; 

AG=G,-G, 
=H,-H,-(T,•S,-T,•s,) 

=AH - (TAS) ........ ( 1.4.3) 

ó.G representa el máximo valor de energía neta a T y P constantes. disponible para 
realizar trabajo útil. ó sea, la energía disponible neta bajo condiciones especificas que 
resulta de un decremento en el contenido de energía libre al pasar de un estado inicial a 
uno final. 

A continuación se presentará. otro enfoque que permita un mejor entendimiento de lo 
que G representa. por medio de las siguientes suposiciones. 

Un sistema está sujeto a P constante, siendo dicha P la presión de equilibrio del sistema 
a temperatura constante. Como ambas propiedades son constantes. las diferenciales de 
los productos P•V y T•S son PdV y TdS respectivamente. pudiéndose expresar lo 

'- siguiente: 



-(dU + d(P*V)-d(TdS)) >= dW. 
-d(U + P*V - TS) >= d\\' •............... (1.4.4) 

La combinación de variables U + p•y - TS aparece con frecuencia y constituye la 
definición de G y sabiendo que H =U - P*V. G = H - TS ~sustituyéndose lo anterior en 
( 1.4.41 y obteniendo la siguiente expresión: 

- dG >= dW •.............. ( 1.4.5) 

y en forma de incremento: 

-~G >= '-"' •......................... ( l .4.6a l 

Atendiendo a la igualdad en ( 1.4.5) se tiene: 

- ~G = w •. ~, .................................. (1.4.6) 

(L4.6) nos revela una propiedad importante de G; la disminución en G asociada con un 
cambio a P y T constantes es igual al trabajo máximo W a.n:"· por encima del trabajo de 
expansión que se obtiene de la transf'onnación. Debido a ( l.4.6a}. el trabajo obtenido en 
cualquier transformación real es menor que la disminución de G que acompaña al 
cambio de estado a P y T constantes. 

OBTENCIÓN DE G COMO FUNCIÓN DE T V P. 2 

De manera similar a la energía libre de Helmholtz es necesario plantear a G para un gas 
ideal a T y la presión de referencia P 0 : 

G
0

0 = Hº -TS
0

0 ••••••••••••••••••••••••••••••••••• (l.4.7) 

Restando (1.4.7) a ta definición de G y dividiendo entre RT se obtiene: 

G-G; H- H~ S-s,: I 
4 8 --¡¡:¡=- = --¡¡:r- - ---¡¡:¡:- .......... ····· ..... ( . . ) 

Combinando las expresiones que definen ambas diferencias con (1.4.8) se obtiene: 

G - o; _( P) 1 P-( • RT'\ . --¡¡:¡=- - I'\ P., = RT ~ .~ - p ¡tP ...••....... ( 1.4. 9) 
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OBTENCIÓN DE G COMO FUNCIÓN DE T Y V.' 
En forma idéntica que el punto anterior~ se puede expresar a G por medio de ( 1.4.8). de 
H(T,V) y de S(T.Yl para obtener: 

G-Gº lp) 1 PíRT 
~-lrll_p =Z-1-lntZl~ RT J.,.¡.- P "'11· ........... ( l.4.101 

PROPIEDADES DE G. >-• 
La ecuación fundan1ental dG = -SdT -!- VdP considera a G con"to función de T y P. 
Obteniendo las diferenciales totales se observa que: 

(oG/ oT)r = -5 ................... ( 1.4.1 lal 
(.SG/ oP) 1 =V ................... 11.4.1 lb> 

Al aumentar la temperatura. G disminuye a presión constante y la rapidez de 
disminución es mayor para los gases por las mismas razones que la energía libre de 
1--lelmholtz. Como V es positivo siempre. ( 1.4. \lb) indica que a T constante. al 
aumentar la presión. G también aumenta. A mayor volumen del sistema. más 
pronunciado es el aumento en G para un incremento de presión dado. El volumen 
comparativamente grande de los gases implica que G para un gas. aumenta más rápido 
con la presión que para sólidos ó líquidos. El volumen de los gases es mucho niás 
grande que el de los sólidos ó líquidos y depende en gran medida de la presión. por lo 
que si integramos ( l .4.1 lb) entre una presión de referencia hasta una P cualquiera y 
despejamos la función G para el estado ideal: 

G=G,(T)+ f(ºdP .......................... (1.4.11) 

Aplicando ( 1.4. l 1) a un gas ideal se tendrá: 

Debido al valor tan grande del volumen~ se usa como referencia una mol del gns~ 
planteándose dicha variación de la energía libre de Gibbs: 

Q = G,(T} + RTI (.E..) 
n 11 1\P0 
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La energía molar de Gibbs se representa por µ y es equivalente al potencial químico del 
componente. resultando para G del gas ideal como función de µ: 

µ = µ 0 ( T ) + RT In( P I P 0 ) ••••••••••••• ( 1.4.12) 

El término logarítmico es muy grande para la mayoría de los casos. siendo evidente que 
a una temperatura dada, la presión determinará a G de un gas ideal, como lo demuestra 
la siguiente figura: 

, .. ( p 

FIG. 1.4.1.- ENERGiA LIBRE DE GIBBS DE UN GAS IDEAL COMO FUNCIÓN 
DE LA PRESIÓN 

1.4.1 FUGACIDAD Y COEFICIENTE DE FUGACIDAD. • 
La forma de la energía molar de Gibbs es particularmente sencilla y cómoda, 
pudiéndose conservar la forma básica de dicha expresión para utilizarla en gases reales. 
pero debe introducirse una nueva variable dentro de ella: 

µ = µ 0 + RT •in ( f) ........ (1.4.1.1) 

Donde -f'· es denominada .. fugacidad- del gas. Esta variable y la idea que le da 
fundamento fué propuesta por G.N. Lewis. quien supuso que en un sistema compuesto 
por agua liquida y su vapor a T constante, existe una presión definida,, generada por el 
vapor sobre el liquido y que representa la tendencia del líquido a pasar a la fase vapor y 
viceversa.,. el vapor tiende a dejar la fase gaseosa cuando se condensa. Cuando estas dos 
tendencias de escape se vuelven iguales, el sistema se encuentra en equilibrio, es decir, 
la presión de vapor se vuelve constante a T constante. pudiendo decirse que un estado 
de equilibrio es cuando las tendencias al escape de un constituyente del sistema, son las 
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mismas. Lewis puntualizó que la tendencia al escape podía ser medida por una cantidad 
llamada fugacidad y denotada por ··r, que se encontraba relacionada con la energía 
molar de Gibbs µ. 

La idea de que cualquier sustancia, en una fase particular. tiene una tendencia definida a 
escapar de esa fase es perfectamente general y se relacionó dicha tendencia con µ por 
medio de la siguier:ite expresión: 

µ = RT•ln( f) +B. .......................... ( 1.4.1.2) 

donde B es una constante dependiente únicamente de la temperatura y naturaleza de la 
sustancia. Como se desconocen los valores absolutos de µ, B no puede ser evaluada .. 
pudiéndose sortear esta dificultad al referir todas las mediciones de µ de cualquier 
sustancia a un punto de referencia estándar. Si designa1nos como µ 0 y t° a la energía 
molar de Gibbs y a la fugacidad en este punto de referencia y lo expresamos como: 

µ 0 = RT In( fº ) + B 

estableciendo la diferencia con ( 1.4.1.2): 

µ - µ" = RT In (f I t" ) ................. ( 1.4.1.3) 

La energía libre de Gibbs es de particular importancia en Tennodinámica debido a su 
relación directa entre T y P, las más comunes variables independientes en Ciencia e 
Ingeniería. Sin embargo, la fugacidad es utilizada con mayor frecuencia en Ingeniería .. 
particularmente en cálculos de equilibrio de fases, debido a que, como se mencionó 
anteS9 no se requiere de ningún conocimiento de las propiedades del gas ideal. 

OBTENCIÓN DE LA FUGACIDAD COMO FUNCIÓN DE T Y P. 2 

A temperatura constante, dG = -SdT + VdP se vuelve: 

dG = VdP ........................ ( 1.4.1.4) 

Para un gas ideal, V= RT I P, por lo que ( 1.4.1.4) se vuelve: 

dG = (RT I P)dP = RTd(ln P) .............. ( 1.4.1.Sa) 

La segunda igualación de ( 1.4. l .Sa) para un fluido real puede ser expresada 
sustituyendo a P por la fugacidad -r·: 
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dG = RT In f .................. ( 1.4.1.5) 

La expresión anterior define únicamente al cambio en la fugacidad. no su valor 
absoluto. necesitándose una definición donde ( 1.4.1.S) sea un complemento. Dicha 
definición es: 

linr,._.,_r = P .............................. ( I .4.1.6) 

Combinando ( 1.4.1.6) y ( 1.4.1.5) se obtiene: 

d(ln f)= (VI RT)dP ........................... (1.4.1.7) 

COEFICIENTE DE FUGACIDAD. 2 

Debido a que la fugacidad es. por la definición (1.4.1.6), igual a P en P =o. (1.4.1.7) 
puede ser integrada directamente de O a P, sin embargo. es necesario restar d( In P ) = 
dP I P a ambos lados de la integral, a fin de evitar el problema de la obtención de 
valores infinitos como resultado de la integración: 

Debiéndose hacer notar que f I P = J cuando P es igual a cero, resultando lo siguiente: 

( /") 1 r>-( . RT). l'\p = RTi 1 --pyP ................................ (1.4.1.8) 

La relación f I P es llamada .. coeficiente de fugacidad ... El negativo del integrando de 
(1.4.1.8). ( RT / P - V) es llamado -volumen residual .... el cual es finito para un gas real 
a P = O y cero para un gas ideal. Debido a esta última propiedad .. ( 1.4.1.8) es cero para 
un gas ideal. sin importar la prcsión9 pero si se integrara sin el anificio matemático 
utilizado 9 es precisamente en este volumen residual donde se presentaría el problema de 
valores infinitos. 



OBTENCIÓN DE LA FUGACIDAD V DEL COEFICIENTE DE FllC. ACI U-' 1 • 

COMO FUNCIONES DE T V V. 2 

Tomando la definición (1.4.1.7) como base, puede obtenerse a f= f(T,V) al n .. "cmplaza1 
VdP por d(PV)·PdV y agregando In (V) a ambos lados de la integral con el mismo fin 
que en el apart.ado anterior: 

d( /'V) ( 1 P '\ , 
de In f) +de In v) = ----¡¡:¡:-+ -v-liTJ'' . ............. ( l.4.l.9a) 

f (f)~ . d(PV) (1 P'\ .. 
"[.l'\p ij+d[ln(PI ))=----¡¡:¡:-+ V-Rrf'~ ............. (l.4.l.9b) 

Integrando (1.4. l .9a) y notando que PV = RT y que V es infinito a P =O: 

U) l !(RT '\ .. 1'\p =Z-1-lnZ+Rr V- P J'~ ........................ (1.4.1.9) 

1.5.-COMPORTAMIENTO DE FASE APLICADO A MEZCLAS. 1 

Se ha hecho mención, en las secciones anteriores, a algunos de los conceptos básicos de 
la Termodinámica a fin de mostrar las bases en que se apoya el comportamiento de 
fases de las diferentes sustancias que constituyen las mezclas encontradas en los 
yacimientos de hidrocarburos, en los cuales también se encuentra una amplia ga1na e.Je 
condiciones de presión y de temperatura, además de las diferentes concentraciones de 
los componentes dentro de ellas. Las condiciones anteriores son las que definen el 
comportamiento de fases existente en el yacimiento. que no representa más que un 
sistema heterogéneo. que debe ser tratado como subsistemas homogéneos conectados 
entre si que pasan de un estado a otro bajo ciertas condiciones. 

Se define una fase como cualquier parte homogénea de un sistema que sea fisicamente 
diferente y que esté separada de otras partes del sistema por fronteras bien definidas y 
puede tomarse como eje1nplo la ilustración de los cambios de fase del agua vistos 
anteriormente. pudiendo establecerse que la fase en que una determinada sustancia 
existe queda determinada por la presión y la temperatura actuantes sobre ella. y si estas 
cambian., ocurrirá un cambio de fase (el hielo se transforma en agua y ésta en vapor. 
debido al aumento de temperatura). A dichos cambios de fase se les denomina 
00comportamiento de fases··. 

Los sistemas de hidrocarburos encontrados en el subsuelo son conocidos por el 
despliegue de múltiples fases coexistentes sobre un amplio rango de tc1npcraturas y 
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presiones, reconociéndose dos fases que pueden presentarse a las condiciones 
originales de los yacimientos: 

J )Fase liquida 
2)Fase gaseosa 

El reconocimiento de estas dos fases no quiere decir que no puedan presentarse casos 
intermedios de Cases coexistentes en algunos yacimientos e incluso la presencia de una 
fase sólida, producto de la migración de componentes volátiles hacia zonas del 
yacimiento con menor presión. quedando un residuo de componentes pesados. 

El componamiento de fases y las condiciones bajo las cuales estas se presentan y varían 
son de capital importancia dentro de la Industria Petrolera. lo que ha conducido al 
desarrollo de técnicas especiales (experimentales y matemático-predictivas) que 
permiten su determinación con un grado de aproximación suficiente como para resultar 
confiables y lo suficientemente generales para aplicarse a casos muy diferentes entre sí. 

t.!!l.t.-DIAGRAMA DE FASE. 1 

El entendimiento cualitativo de las relaciones entre presión. temperatura y volumen del 
sistema. proporciona una base excelente para el entendimiento del comportamiento de 
fase. Por medio de representaciones gráficas, en cuyos ejes coordenados pueden 
referenciarse dos de las tres variables y la restante ser definida por las otras dos e 
incluso combinaciones de ellas, puede obtenerse gran cantidad de información 
sumamente valiosa en este tipo de análisis. Dentro del estudio del comportamiento de 
las fases se utilizan mayoritariamente dos tipos de diagramas: los diagramas P-T con el 
volumen expresado como porcentaje y los diagramas P-V con la temperatura expresada 
como lineas isotermas. El primero de ellos es conocido como ""diagrama de fase·· dentro 
de la industria y es usado para determinar qué porción del sistema existe como liquido. 
vapor ó una combinación de ambos a una presión y temperatura especificadas. Cuando 
se estudia el comportamiento de los yacimientos. este diagrama es particularmente útil. 
debido a que. como el volumen del yacimiento es constante. la reducción de la presión 
en él es debido a la extracción de masa del sistema. Así~ no importa qué volumen se esté 
considerando, al observar el diagrama de fase. puede saberse en qué proporción del total 
se encuentra cada una de las fases. siendo lo normal expresar dicha proporción como 
fracción de liquido. 

Los diagramas de fase. aparte de Ja gran cantidad de información que aportan. han 
originado una nueva clasificación de los yacimientos de hidrocarburos en función del 
comportamiento exhibido en su diagrama~ además de usarse para clasificar la ocurrencia 



natural de los sistemas de hidrocarburos y describir el comportamiento dt:I tluído del 
yacirnicnto dentro de él y dentro de las instalaciones del pozo. 

Se 1ncncionará a continuación la clasificación que ha nacido del estudio del 
con1porta1nicnto de fh~es de los yacimientos9 en donde se pueden ubicar cinco tipos de 
y:icirnientos • como se muestra en In siguiente figura. en dondL: Se!' observan 
comportaauicntos sumamente diferentes entre elJos tanto en fbrma como en 
propiedades: 

PRfiSIO 

rEMPCR.-\ ru KA 

FIG.1.5.1.-COMPORTAMIENTOS DE FASE TÍPICOS EN FLL'IDOS DE 
YACIMIENTO 

De esta clasificación han surgido subclases que describen de mejor manera a 
yacimientos que exhiben comportamientos particulares y que serán analizados 
posteriormente. 

Dentro del diagrama de fase se encuentran elementos secundarios que es necesario 
conocer a fin de profundizar el entendimiento de Jo que el diagn::una de fase representa. 



1.5.2 COMPONENTES SECUNDARIOS DEL DIAGRAMA DE FASES 1 

PUNTO CRICONDENTÉRMJCO. 
Para un componente puro._ este punto es coincidente con el punto critico en el diagrnma 
de fase, y su definición es casi la misma. con Ja diferencia de que se Je considera el 
rnáximo valor de temperatura por arriba de la cual, el liquido no puede tOnnarsc. sin 
imponar la presión. En un diagrama de fase muhicomponcnte. el punto 
cricondentérrnico se ubica del lado derecho dcJ diagrama. La ubicación de este punto ha 
permitido establecer cienas reglas que permiten clasificar mejor a Jos yacimiento de 
hidrocarburos mediante su relación con respecto al punto critico. originándose las 
clasificaciones de yacimientos de gas y condensado y Jos de gas húmedo. 

PUNTO CRICONDENBÁRICO. 
El punto cricondenbárico representa Ja: máxima presión por arriba de la cual el gas no 
puede formarse sin importar Ja tcmpcra1ura. Este punto puede presentarse sobre la curva 
de burbujeo ó de rocío. dependiendo de la composición del sistema. 

CURVAS DE CALIDAD. 
En el diagrama de fase de un componente puro. las curvas de calidad,. que represcntun la 
tcrccr..i din1ensión. ó sea,. el volun1cn expresado como fracción. no existen,. ya que como 
se dijo anteriormente. las fases coexisten a una sola presión,. en tanto que en Jos 
sistemas multicomponentes. describen los valores de presión y temperatura en donde 
existe un mismo valor de volumen de líquidos. Estas líneas convergen en eJ punto 
crítico :y quedan comprendidas dentro de Ja envolvente definidas por las curvas de 
burbujeo y de rocío. Las curvas de calidnd son asin1ó1icas entre sí. por lo que nunca se 
cruzan. 

En el apartado anterior. se ha hecho mención únicamenlc a Jos sistemas de 
hidrocarburos de ocurrencia natural y a las apJicaciones que se le dan dentro dt..• la 
industria. pr:ro la explicación de Jos difCrcntes puntos de infOrrnución que se presentan 
en ellos y en los diagramas P-V hacen necesaria tanto la revisión de dichos diagramas 
pero correspondientes a co1nponcntcs puros corno los de interés para la lngenicda 
Petrolera. 



1 ,.,.. 

PUNTO CRÍTICO DE UN COMPONENTE PURO. 
Se conoce como componente puro a aquella sustancia que esté compuesta por un solo 
tipo de átomo ó molécula. Las relaciones entre las variables del sisten1a son 
introducidas en forma de mediciones experimentales cuando el componente es sujeto a 
cambios de presión y volumen a temperatura constante mediante la siguiente 
suposición: 

-Se tiene una cantidad fija del componente puro que es colocada en un sistema cilindro­
pistón ideal a una temperatura fija~ ademas de considerar que Ja presión es Jo 
suficientemente baja para permitir que Ja totalidad del sistema se encuentre en fase 
gaseosa. Si nos auxiliamos con un diagrama P-V- observaremos que se tiene un cieno 
valor de volumen relativamente grande contra el valor de presión ya mencionado. 
Considerando la siguiente secuencia de pasos: 

1 )La presión es incrementada a lo largo de una cierta isoterma al forzar el pistón dentro 
del cilindro, obteniéndose cierto reducción en el volumen. Esto continúa hasta 
alcanzarse un punto tal que el gas comienza a condensarse, llamándose a la presión 
correspondiente -·presión de rocío- y se le define como la presión a la cual se forma la 
primera gota de liquido. 

2)EI pistón se sigue moviendo dentro del cilindro, lo que favorece Ja formación de más 
liquido dentro del volumen disponible del cilindro. Este proceso de condensación se 
caracteriza por realizarse a presión constante hasta un punto tal que la totalidad del 
cilindro se encuentra ocupado por líquido, a excepción de una cantidad infinitesimal de 
gas. Como se puede sospechar, a este valor de presión se le conoce como .. presión de 
burbuja- y se le define como aquella presión donde hace su aparición la primera burbuja 
de gas, pudiéndose observar que para un componente puro. las presiones de burbujeo y 
de rocío son iguales. 

-Debido a que por definición Jos líquidos se consideran incompresibles, no es de 
sorprender que fa presión aumenta apreciablemente sin conseguir una disminución 
apreciable en el volumen. 
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AJ repetir Jos pasos anteriores a temperaturas dif"erentes 
familia de curvas mostrada en las siguiente figura: 

progresivas. se obtiene una 

PRESIO ....______ 

~-~~~fiD~~~~----------
~ ----- --------' ..._____ (fil 

VOl.UMl:N 

FIG. 1.5.2.1.-COMPORTAMIENTO P-V 

Si conectamos ahora los puntos correspondientes a las presiones de burbuja y los de Jas 
presiones de rocío con líneas curvas~ habremos cumplido con una parte de la definición 
de fase, correspondiente a Ja definición de las fronteras de las fases del sistema._ 
correspondiente fa parte derecha de Ja figura siguiente a Ja fase gaseosa y Ja izquierda a 
Ja fase líquida, en tanto que la región comprendida en ambas curvas corresponde al 
estado de coexistencia en el equilibrio de ambas fases: 

PRES ION 

.. VOLUMEN 
FIG. 1.5.2.2.- COORDENADAS DEL PUNTO CRITICO 
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Si observamos el punto C de concurrencia de ambas curvas. se observa un fenómeno 
peculiar; no existe coexistencia aparente de fases dentro del cilindro. pasándose de la 
fase gaseosa a la liquida sobre una cierta isoterma. Este punto es. matemáticamente 
hablando, un punto de inflexión. que debe cumplir con ciertas relaciones que se refieren 
a la igualación de la primera y segunda derivadas de Ja presión con respecto al volu111en 
sean iguales a cero. A este punto se le conoce corno punto crítico. y para componentes 
puros se le define como el máximo valor de presión y de temperatura donde las tases 
coexisten en el equilibrio. 

Co1no se dijo anteriormente. el volumen es un parámetro controlado sólo en algunas 
casos. por lo que se hace uso del diagrama de fase para registrar las mediciones que se 
llc:van a cabo. como se 1nuestra en la siguiente figura: 

PRESIO. 

IFASE GASEOSA 1 
TEMPEH. \. rliRA 

FIG.1.5.2.3.-DIAGRAMA DE FASE DE UN COMPONENTE PURO 

La figura anterior puede ser analizada bajo el criterio de que representa Ja línea 
divisoria entre la región donde el líquido y el vapor existen. Para el co111ponente puro. 
dicha curva es comúnmente conocida como -curva de presión de vapor·· y termina en el 
punto critico y puede observarse que a una temperatura fija. a1nbas fases coexisten a 
una sola presión. 



PUNTO CRITICO DE UN SISTEMA MUL TICOMPONENTE. 1 

El rasgo principal de este parán1etro en sistcn1as multicomponcntes es la coexistencia de 
dos fases en un rango más ó 1nenos amplio de presiones a una misma tc1nperatura. 
Si aplican1os la serie de pasos seguidos para un co1nponentc puro. se empezarán a 
observar algunas diferencias. debidas a la acción de los componentes presentes en el 
sistema. 

Al alcanzarse la presión de rocío. como la fase mayoritaria es la gaseosa.. la 
composición de dicha fase se considera igual u la de la totalidad del sisten1a. A medida 
que el volumen es decrementado. se observa un notable incrc-mento en lu presión a 
medida que se condcns.:i más y 1nás líquido hasta alcanz..'lrse una la presión de burbujeo .. 
notándose,: que a difC-rcncia de los cmnponentcs puros. en una mezcla multicotnponente. 
la presión de burhujco y la de rucio ya no son las 1nis111as. Como ahora la fose 
n1ayoritaria es la liquida. se considera a lu composición del sistema igual a ella. 
continuándose a partir de la presión de burbujeo con el comportamiento exhibido con 
los componentes puro~. obteniéndose un diagra111a P-V similar. con las diferencias r.:n 
las presiones de burbujeo y de rocío ya mencionadas. pero el diagrama de fase ya 
presenta un amplio rango de presiones donde ambas fases pueden existir en equilibrio. 

El punto crítico en este tipo de sistemas tiene una definición ligeramente. diferente de la 
de los co1nponcntes puros. ya que se define cotno el punto donde todas las propiedades 
intensivas de las fases presentes se vuelven iguales. Como ~e tiene ya un sistema 
heterogéneo, la proporción en que cada componente se encuentra presente dentro dd 
sistema. definirá la posición del punto critico dentro del diagrama de fase y las 
relaciones que dcscrib:J.n las condiciones de presión y tc1nperatura donde existan 
volúmenes iguales de líquido como se puede ver en la figura( 1.5. 1). hacit!n<losc 
evidente que el diagrania de la niczc):J. tenderá a p~1rcce1·sc al diagrmna del componente 
puro que esté presente en una proporción inucho n1ayor que los deniás. 

1.6.-ECUACION DE ESTADO'-' 
Una ecuación de estado es una expresión analítica que relaciona la pres1on. k1 
temperatura y el volun1cn del sisten1a en co1nponentes puros. Para aplicar dicha 
expresión a sistemas heterogéneos como las mezclas. es necesario aplicar una 
definición que interrelacione a las composiciones de los compuestos puros que se 
encuentren presentes. Las ecuaciones de cstadose han revelado como herramientas 
su1namente versátiles c-n Ciencia e lngcnil!ríu. utilizadas principaln1cnti.: para <lesc1·ibir 
las fases de la materia y los cambios que entre dichas fases tienen lugar. El desarrollo de 
las ecuaciones de estado para la decripción de sistemas reales empezaron en 1873 con la 
publicación del trabajo de van dcr Wuals. habiCndosc propuesto desde l!ntonccs unn 
gran número de ellas. 
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La más conocida y simple forma de una ecuación de estado es la ecuación de gas ideal. 
expresada como: 

P = RT I V ................................. (1.6.1) 

El siguiente paso que se dió fué la incorporación de un factor de correcc1on a la 
expresión ideal a fin de que también fuera aplicable a los sistemas reales_ siendo dicho 
factor conocido como factor de compresibilidad y denotado por ··z··: 

P=ZRT IV ............................... ( 1.6.2) 

A partir de aqui se han originado una amplia ga1na de ecuaciones. utilizándose 
diferentes enfoques que han desembocado en modelos ampliamente aceptados dentro de 
diferentes campos de estudio. 

PROPIEDADES MATEMÁTICAS DE LAS ECUACIONES DE ESTADO.• 
Las ecuaciones de estado son consideradas como soluciones a ecuaciones de 
conservación ó de sus correspondientes ecuaciones diferenciales parciales de primer 
orden. 
La búsqueda de ecuaciones de estado precisas y de uso práctico han planteado un reto 
desde el desarrollo de la ecuación de van dcr Waals. empleándose ante tal reto dos 
caminos de investigación: 

1 )Modelos basados en expresiones que describan las interacciones moleculares 
2)Modelos empíricos nacidos de ajustes a datos expcrimentalef' 

Ln segunda de estas lineas de se condujo a vece;:s por medio de cnnsidcr:.1cioncs 
semiteóricas que han dese111bocado en versiones mcjoradns de la ecuación de van d'-'.'r 
\\'aals y han sido dichas ecuaciones scmiempiricas las que han obtenido la precisión 
suficiente como para aplicarse prácticamente. 

Se ha observado recientemente que las ecuaciones de estado poseen una interesante 
propiedad consistente en la analogía con las ecuaciones de conservación. mediante una 
adecuada transformación de coordenadas. Una ecuación de conservación es expresada 
como: 
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;J; t _vclx = q{y{x,).x,.1j-q{y{x,).x,.1J .........•.........•••.••..•.....•. (l.6.3) 

donde y es Ja cantidad conservada .. t es el tiempo. x es la coordenada espacial y <p la 
cantidad conservada en Ja frontera. teniendo por analogja a: 

::r =.f." Vc/P = -s( P,.T)+s(P,.T) •..••..•.••.....••.......•...•••.•.•.....•... ( 1.6.4) 

donde V es le volumen molar, T es la temperatura absoluta. P es la presión y S es la 
entropía molar. Así,. existe una ecuación de estado de! la forma V = V(T,.P) que es una 
solución a Ja ecuación (1.6.4) y se espera que tenga soluciones discontinuas, 
identi ti cadas con cambios de Case. 

FORMA GENERAL DE UNA ECUACIÓN DE IEST ADO CONTINUA. • 
La f'"onna diferencial de ( 1 .6.4) es una ecuación termodinámica planteada de la siguiente 
forma: 

(oV/ oT)p + (oSI oV),-*( oV/ oP}r= 0 ............................•..................... (1.6.5) 

siendo su solución: 

r'J {(~)) P/T= ~r+F{V) ....................... (1.6.6) 

donde F(V) es función únicamente del volumen y éste se considera constante al Jlevarse 
a cabo al integración. Así, la ecuación anterior es la forma general de una ecuación de 
estado continua y es fácil demostrar que las ecuaciones de estado conocidas se adaptan 
a esta íonna. La función F(V ) tiene el valor de R I V cuando el limite del volumen 
tiende a cero. cumpliéndose la condición del gas ideal. 

Las ecuaciones desarrolladas hasta la fecha son continuas en su forma, y Ja transición 
entre fases se manifiesta por medio de la multiplicidad de soluciones para V a una 
temperatura y presión dadas. La exacta localización de la transición de fase en una 
isoterrna. por ejemplo. es deterrninada por la condición de que las fugacidades sean 
iguales en an1bas fases. A continuación se presentará uno aproximación más general que 
permite Ja posibilidnd de la existencia de una ecuación de estado discontinua. 



ECUACIONES DE ESTADO DISCONTINUAS CON LÍNEAS ISOCÓRICAS 
RECTAS.• 
Para obtener una forma especifica de ecuación de estado como solución a (1.6.5) .. (OS/ 
OV)r y una condición inicial deben ser conocidas. La condición inicial es el valor de V a 
T=O y se le menciona como tal debido a que la temperatura juega el mismo papel que el 
tiempo en las ecuaciones de conservación. Para una fonna especifica de ecuación 
diferencial .. y para cualquier dato inicial. pueden existir multiplicidad de soluciones a 
(1.6.S) .. que es lo que ocurre en la región de dos f'ases .. pero sólo una de ellas~ conocida 
como-solución permisible-.. tiene significancia fisica. 

Como la discontinuidad en la solución es identificada con un cambio de fase .. las 
condiciones para que una solución sea permisible son también las de una adecuada 
predicción del cambio de fase por la ecuación de estado. La significancia fisica dctrcis 
de las soluciones permisibles es la prevención del cruce de curvas isocóricas. 
evitándose la posibilidad de tener dos valores simultáneos de volumen a la misma 
presión y temperatura. excepto en la línea de equilibrio entre fases. 

Se ha observado que las líneas isocóricas pueden ser aproximadas por líneas rectas 
sobre una amplio margen. siendo de interés el estudio de las propiedades matemáticas 
de las ecuaciones de estado que predicen isócoras rectas. Este requerimiento i111plica 
que la entropía consiste de dos partes, una como función de V y otra de T._ es decir. 
(l>S/óVh es función del volumen únicamente, pero esta suposición no es cierta 
generalmente, pero la simplicidad del análisis y el grado de proximidad de las isócoras 
experimentales a lineas rectas justifica la investigación de este tipo de ecuaciones. 

La fórmula de una solución permisible a ( 1 .6.S) es desarrollada de la siguiente manera: 
1 )Se define una función g(s). definida por: 

g(s) = m
0
ax{mlnl(V., + f(vJ] ............................................. ( 1.6. 7) 

donde flv) = ~~-!), dV. Diferenciando la expresión entre paréntesis de ( 1.6.7) con 

respecto a V e igual.ando a cero~ se obtiene la dependencia de V en s: 

s = (BS 1BV}r ............................................ (1.6.Sa) 
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Definiéndose a la función v(s) como: 

<i{.<:(sl] 
v(s) = --;¡_;:-··········································<l.6.8b) 

La ecuación de estado dada como solución permisible tiene la f"orma: 

V(P;T) = v(( P - P 0 ) I T) ........................... ( l .6.8c) 

donde P es Ja presión y T Ja temperatura. La función P 0 (P;T) se deriva como una 
solución de la siguiente ecuación: 

cjl(P0 ) = v((P - P 0 ) I T ) ....................... ( 1.6.Sd) 

donde cjl es la condición inicial +(P) = V(P;T=O). Así, si la forma especificada de la 
ecuación diferencial ( 1.6.S) y la condición inicial anteriormente planteada son 
conocidas .. se puede plantearla f"onna de la solución que será idéntica a (1.6.Sc). Sin 
embargo. si en vez de resolver la ecuación diferencial ( 1.6.S). se utiliza una ecuación de 
estado empírica previamente planteada .. debería verificarse que sea una solución 
permisible. lo cual se cumple al comprobar Ja existencia de una solución para ( 1.6.Sd). 
Un ejemplo de la explicación anterior es mostrado en el Apéndice 1: 

Ecuaciones de estado con lineas isocóricas diferentes a rectas .. 
Las ecuaciones de estado generalmente no poseen isócoras rectas .. por lo que fue 
necesario plantear un método para la construcción de una solución permisible para la 
forma general de las ecuaciones diferenciales parciales de primer orden. el cual t-u-é 
desarrollado por Oleinik y que se muestra a continuación para t!'I caso especifico de 
( 1.6.5): 
l)Se construye una función p(T .. T 1• P 1• x} al unir los puntos (0.x) por medio de la 
proyección de una isócora de (I .6.5). determinándose una función '\V(T. T 1 • P. x) de la 
pendiente de la curva original. la cual. de la identidad que da origen a ( 1.6.6) y de 
( 1.6.1 Oa). se obtiene: 

'::: =['~~;"'l], ................................................ (1.6.9) 

2)Se define una función J(T;P;s) de la siguiente manera: 

J(T. P.s) = !°[<"{x)- u{O.T; /';.<)],.LT •••.••••••••••••• ( 1.6. I 0) 
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Esta función tiene un mínimo con respecto a s en s 0 (T;P) .. que es calculada de: 

cj>(s0 } = w(O.T;P;s0 } ••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••• (l .6. I 1) 

Esta ecuación juega el mismo rol que ( 1.6.Sd). quedando Ja solución permisible como: 

V(T;P) = w(T. T. P, s 0 ) ••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••• (l .6.12) 

La ejemplificación de este método puede verse en la sección correspondiente del 
Apéndice l. 

TIPOS DE ECUACIONES DE ESTADO.'·"-' 
Se han distinguido cuatro familias de ecuaciones de estado. pero dicha clasificación 
puede variar al plantearse enfoques diferentes a los ya contemplados. Dichas f'amilias 
son: 

1 )Familia van der Waals. 
2)Familia Benedict-Webb-Rubin. 
3)Familia de fluidos de referencia. 
4)Familia del cuerpo rígido aumentado. 

La familia van der Waals agrupa a ecuaciones simples, mayoritariamente ecuaciones 
cúbicas y su característica principal es la separación de los efectos de atracción y 
repulsión. A pesar de su simplicidad .. estas ecuaciones exhiben un desempeño adecuado, 
siendo capaces de describir al equilibrio multifásico, puntos críticos de varias fases y 
otros complicados fenómenos. Dentro de la Industria Petrolera. las ecuaciones más 
populares son las ecuaciones de Redlich-Kwong. la modificación de la ecuación 
anterior realizada por Soave y la ecuación de Peng-Robinson. 

La familia Bcnedict-Webb-Rubin incluye complicadas ecuaciones y extensiones 
empíricas de la ecuación virial de estado, que consiste en un desarrollo polinómico que 
se cree es capaz de describir muy precisamente al comportamiento de fases. Además de 
la ecuación de Benedict-Webb-Rubin. los 1nás significativos nliembros de esta Can1ilia 
en aplicaciones con hidrocarburos, son las ecuaciones de Starling y la de Kesler-Lee. 

La familia de ecuaciones de fluidos de referencia sobresalen por la precisa 
representación de una gran cantidad de datos P-V-T de componentes puros, pero la gran 
cantidad de parámetros que contienen hacen su aplicación algo complicada~ pero tienen 
gran utilización en las aplicaciones de la teoría de Estados Correspondientes. 



.> 

La familia del cuerpo rlgido aumentado combina la descripción de fuerzas repulsivas 
entre moléculas 9 consideradas como cuerpos rígidos de diferentes formas 9 con 
expresiones para las atracciones moleculares. La base teórica del término de repulsión 
es ta más importante y promisoria de esws ecuaciones de estado. La ecuación de 
Carnahan-Starling para la repulsión de las esf'eras rígidas ha sido ampliamente usada~ 
contándose entre sus mejoras algunas simplificaciones para el término repulsivo .. siendo 
un caso de este tipo la ecuación de estado de la cadena cúbica de rodadores(cubic-chain 
ofrotators). 

Actuahnente. todas las familias reciben considerable atención~ pero la literatura 
contiene principalmente desarrollos y mejoras a la famillia van der Waals. debido a su 
simplicidad y cáracter práctico y a la familia del cuerpo rígido aumentado. debido a su 
robusta base teórica. 

En la Industria Petrolera. se ha preferido la utilización de las ecuaciones cú.bicas de la 
familia van der Waals. debido a que: 

A)Proporciona expresiones relativamente simples para la obtención de propiedades 
tennodinámicas y relaciones de equilibrio de fases de interés. 

B)Las ecuaciones de otras familias. a pesar de su creciente complejidad~ no dan mejores 
descripciones cualitativas de las transiciones de fase de sistemas heterogéneos que la 
familia van der Waals. 

ECUACIONES CÚBICAS DE ESTADO. 
Estas ecuaciones son explícitas en la presión y pueden ser escritas en términos de 
contribuciones atractivas y repulsivas a la presión del sistema P: 

p = p ~. - p..,. .•..................•..................... ( 1.6.13) 

Tomando nuevamente como ejemplo la ecuación de van der Waals. se observan dos 
parámetros comunes a todas las ecuaciones cúbicas de estado denominados a·· y ·o··. 

El parámetro-a-representa la atracción intermolecular mientras que o·· representa el 
volumen real de la mólecula ó. según algunos autores. el volumen de una esfera rígida y 
es conocido como co-volumen. Estos parámetros se obtienen 1nediantc la i1nposición de 
tas condiciones críticas: 
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(6P l 6V), = (6
2
P / 6V

2
}r = º·························---< 1.6.14) 

Edmister y Lee propusieron una metodología más sencilla que se bases en la suposición 
de que en el punto crítico~ (V - Ve )3 =O. Esta metodología será mostrada en el capitulo 
correspondiente a las ecuaciones más populares en el estudio de comportamiento de 
fase de sistemas hidrocarburos. 

La ecuación de van dcr \\'aaJs fué un gran avance. ya que la ecuación de gas ideal se 
apoyaba en dos suposiciones básicamente erróneas; la primera. que el volumen de las 
moléculas es despreciable comparado con el volumen del recipiente que las contiene. 
La segunda es la inexistencia de fuerzas de atracción ó repulsión entre las moléculas ó 
entre éstas y las paredes del contenedor. 

Van der Waals eliminó dichas suposiciones al incluir los para.metros -a·· y .. b_ en su 
ecuación, que reviste 1as siguientes características, que también son con1unes a las 
ecuaciones de estado penenecientes a su fa1nilia: 

1 )A bajas presiones y volúmenes grandes, el co-volumen -b .. se vuelve despreciable en· 
comparación con V y el térmh:io atractivo aJVl se vuelve insignificante .. quedando la 
expresión reducida a la expresión de gas ideal. 

2)A altas presiones, V se vuelve muy pequeño y se aproxima al valor de ·b-, el cuul 
toma el valor del volumen molecular actual. 

Al evaluar los valores de .. a- y de ·b- por cualquiera de los dos métodos descritos 
anteriormente .. se observa que para la ecuación de van der Waals. el valor de .. b .. es 
aproximadamente un tercio del volumen critico. pero los estudios experitnentales 
demuestran que o- está en el rango de 0.24-0,28 del volumen critico. en tanto que ··a·· 
tiene el valor de 8/9 del producto R*Tc •ve. 
Conociendo los valores de ambas constantes y sustituyéndolos en la ecuación original. 
se observa un factor de compresibilidad crítico universal de 0.375. pero los estudios 
experimentales demuestran que éste se encuentra entre 0.23 y 0.3 1. 
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FORMA GENERALIZADA DE LAS ECUACIONES CÚBICAS DE ESTADO. 1 

Schmidt y Wenzel mostraron que todas las ecuaciones cúbicas de estado podían sc:r 
expresadas en forma generalizada de acue1·do a la siguiente ecuación con cuatro 
constantes: 

/'= /'~~ - V' +uh~·+ wh' ........••.........•........•....•.............. ( 1.6.15) 

Cuando las constantes ··u··y "\.v .. to1na11 cienos valores. la ecuación se reduce a la forma 
de una ecuación de estado en particular. 

Dentro de la Ingeniería Petrolera. son dos las ecuaciones más populares que se 
reconocen. la ecuación de estado de Soave y la de Peng-Robinson. las cuales serón 
examinadas a detalle en un capitulo posterior. 
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2.-PARAMETROS REQUERIDOS POR LAS ECUACIONES DE ESTADO Y 
MÉTODOS DE OBTENCIÓN. 

Como se vió en la sección 1.6 .. al in1poner las condiciones críticas a las ..:cuaciones de 
estado. es posible evaluar a los tém1inos de atrucción y repulsión. co1no funciones de las 
propiedades criticas y algunas otras propiedades tisicas de las sustancias analizadas. 

Muchas de estas propiedades han sido medidas y con1piladas a lo largo de los m1os para 
componentes puros. proporcionando información esencial para el estudio del 
comportamiento volumétrico y para la detern1inación de propiedades tcnnodin:.ln1icas. 
por lo que existen amplias bases de datos y compilaciones de estas propiedades a 
disposición de los usuarios.. contándose entre ellas algunas que descrihen algunos 
sistemas heterogéneos que son de algún interés en algunas ra1nas de la Industria 
Química., principalmente. 

A continuación se presentará una explicación acerca de quC son las propiedades tisicas. 
en donde se incluye a las propiedades criticas. por lo que servirá de complemento a la 
explicación del punto critico dada anterionnente.. así como algunos métodos de 
obtención. 

2.1.·PRESION CRITICA.'-' 
Se conoce co1no pres1on critica a aquella que sirve de coordenada vertkul al punto 
critico dentro de los diagramas de fase y P-V. Para cun1poncntcs puros .. se la dc.!'linc 
como aquella presión por arriba de la cual, el liquido y el vapor no pueden coexistir en 
equilibrio .. en tanto que para siste1nas multicomponentes se le define como aquella 
presión donde las propiedades intensivas de las fases se vuelven iguales. 

Como se 1nencionó anteriormente.. se han realizado extensivas mediciones 
experimentales .. por lo que se cuenta con un amplio respaldo de infonnación sobre esta 
propiedad. pero para varios sistemas multicomponentes. no se tiene estn posibilidad .. 
siendo especialmente cieno para los siste1nas de hidrocarburos de ocurrencia natural. 
donde la ubicación de la presión critica estar;i determinada por la co1nposición de la 
mezcla en panicular. 

En las ecuaciones cúbicas de estado .. los ténninos de atracción y repulsión son 

proporcionales a la presión critica de l;:i siguiente manera: 
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h ~ I!,. ...................... (2.1 .1) 

Donde la proporcionalidad está dada por OaR2T? y ni.RT respectivamente. donde n ... y 
~ son constantes particulares de cada ecuación de estado, y la obtención de dichas 
constantes será mostrada en el cupitulo siguiente. 

Con ayuda del conocimiento de la presión critica y otras variables. ha sido posible 
establecer correlaciones entre diversos parámetros que son de utilidad y que requieren 
de menor cantidad de informnción para ser utiliz::idas. cosa muy importante en las 
a.plicacioncs prácticas. donde la penuria de intOnnación \!'S un problema constante. 

2.2.-TEMPERATURA CRITICA.,_, 
La temperatura crítica es, por definición general. aplicable tanto a mezclas 
multicomponentes como a crnnponentes puros. aquella temperatura donde todas las 
propiedades intensivas de las fases presentes se vuelven iguales. La temperatura crítica 
es la coordenada horizontal del punto critico dentro del diagrama de fase y en el 
diagrmna P-V es la isoterma donde no se: presenta coexbtl.:!ncia entre fases. En las 
ecuaciones de estado cúbicas. Ju t~mperuturn critica guarda una relación de 
proporcionalidad semejante a Ja de la temperatura crítica con los ténninos de atracción 
y repulsión para co1nponentcs puros: 

"""Tc·:······-··-········--········-·········<2.2.I) 
h"' fe 

Al considerar los diagra1nas t.k f3se dt! fluidos de yacimientos y la temperatura critico 
que exhiben .. pueden hacerse estimaciones razoni.lblt!s del comport::uniento de fose Uc 
cualquier n1czda de ym:i111iento. La rdación qu.: se presenta entre la temperatura critica 
del fluido del yacimiento y Ja temperatura del yacimiento. determinará un fcnó1neno 
sumamente curioso que se presenta en cierto tipo de yacimientos: la condensación 
retrógrada. 

Una forma fácil de pensar en este fenómeno es usar )3 p:Jlabra retrógrada con el 
significado ·· en opuesto a lo observado ··. AsL la fOrn1ación y crecimiento de una tñse 
liquida como resultado de un incremento isobri.rico en la temperatura es opuesto al 
comportamiento usual. donde los con1ponentes puros sic1nprc se vaporizan bajo dicho 
proceso. De Ja mis1na manera. el conocimiento que s~ posee del comportamiento <le los 
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componentes puros indica que un incremento en Ja pres1on a temperatura const:lntc 
resulta en la condensación de la fase gaseosa .. mientras que el comportamiento opuesto 
causa una vaporización al aumentar la presión. De lo anterior. pueden establecerse dos 
hechos importantes: 

1 )La composición de un sistema de hidrocarburos define a las propiedades críticas del 
sistema y a medida que la proporción de hidrocarburos ligeros se incremente. la 
temperatura critica del sistcrna decrecerá. 

2)La cercania mayor ó menor de la temperatura del yacimiento a la temperatura crítica 
determinará cuánto compona1niento retrógrado se presentará. 

Lo anterior puede ser ejemplificado de mejor fonna mediante un diagrama de fase: 

PRESION 

n MPLH.,.\ 1 lJH.A 

FIG. 2.2.1.- COMPORTAMIENTO SOBRE UNA ISOTERMA CERCANA A LA 
CRÍTICA 

Como se puede observar. ul realizar un decremento en la presión en una muc~an.1 de 
yacimiento con un alto porcentaje de componentes lig.:ros~ en donde la curva de 
burbujeo es comparativamente menor que la de rocío. manteniendo la te111perdtun1 
constante y considerada como Ja temperatura del yacimiento. se pasa de Ja zona de lb.se 
gaseosa a Ja zona de dos fases. donde la tase liquida empieza a hacerse evidente como 
lo hacen notar las curvas de calidad. A medida que la presión continúa db1ninuyendo. Ja 
fase liquida comienza a retroceder hasta alcanzar Ja región de Ja fase gaseosa 
nuevamente. 
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2.3.-VOLUMEN CRITICO. 1 

El volumen crítico representa. en componentes puros .. el último valor donde las fases 
coexisten en equilibrio, mientras que en sistemas multicomponentes tiene la misn1a 
definición que la presión y temperatura criticas. 

El volumen critico no interviene directamente en la evaluación de los pará1nl!tros de 
atracción y repulsión de las ecuaciones de estado, sino que es utilizado para verificar 
que las ecuaciones de estado se aproximen a los valores experimentales de factor de 
compresibilidad critica y covolumen dentro de los rangos previamente mencionados. 

2-4.-FACTOR ACENTRICO. •.J 

El factor acéntrico es una cantidad utilizada para representar la· no esfericidad de las 
moléculas de cualquier tipo. Fué pn:scntado por primera vez por Pitzcr. el cual lo 
identificó con la letra··ro·· y lo definió como: 

cu, ~ { 10.{ P," ) J -1 ...................... (2.4. l) 
Pe J;wo.7 

El factor acéntrico constituye otro refinamiento en el cmnino por representar de manera 
adecuada a las moléculas reales e introducido en las ecuaciones de estado que se verán a 
continuación,. sirve para proporcionar una representación del término de atracción más 
adecuada que se refleja en mejores predicciones de la ecuación para condiciones 
diferentes a la crítica. en donde el factor acéntrico toma un valor tal que el parci1nctro de 
atracción toma el valor correspondiente para las condiciones críticas. 

2.5.-METODOS DE OBTENCIÓN DE ALGUNAS PROPIEDADES FISICAS DE 
LOS HIDROCARBUROS PUROS. '-' 

En las aplicaciones de Ingeniería Petrolera. no son de interés los valores de las 
propiedades de los con1ponentes puros.. pero éstos proporcionan una fuente de 
información que no es de despreciar. ya que 1nuchas veces son necesarias para la 
rcali7,.a.ción de ciertos cálculos que es necesario hacer. 

Debido a que existen una gran cantidad de tablas que reúnen los valores de estas 
propiedades. su uso es muy extendido. pero para los analistas y profesionales que se 
auxilian de herramientas computarizadas .. el uso de tales tablas de valores en fonna de 
bases de datos es algo suma1nante tedioso .. por lo que se plantea en esta sección una 
serie de ecuaciones que permiten la ohtención de compuestos hidrocarburos normales 
de C 1 a C, 11 con los isohidrocarburos de c .. ~ e, y C 6 • además de algunos compuestos no 



hidrocarburos. entre los que se cuentan los gases que más comúnmente se encuentran en 
los fluidos de yacimiento. como funciones de su peso molecular. 

Utilizando correlaciones publicadas. se realizó un estudio para observar la precisión con 
la que pudieran predecir los valores de las propiedades fisicas descritas de los 
hidrocarburos anteriormente. encontrándose que la correlación de Lin-Chao fué la que 
proporcionó los valores mas cercanos a los que se consideran en la industria según la 
··Gas Processors Supplicrs Asociation .. dentro del G.P.S.A. Enginecring Data Book. sin 
llegar a buenas aproximaciones 

Para llevar a cabo la obtención de las ecuaciones propuestas en este trabajo. se procedió 
a graficar los valores de las propiedades. tal como son suministrados por la G.P.S.A. 
(Gas Proccssors Suppliers Asociation). tomados del trabajo de Ahmed. contra el peso 
molecular y se procedió a seleccionar aquellos comportamientos que se ajustaran mejor 
a coanportamientos lineales que fueran susceptibles de ser ajustadas por ecuaciones de 
lineas rectas bajo sistemas coordenados cartesianos. semilogarítmicos ó doble 
logarítmicos y algunas modificaciones de los parámetros originales. observándose que 
las curvas susceptibles de ser seleccionadas eran aquellas representadas por los inversos 
de las propiedades y por los de las propiedades afectadas por su respectivo peso 
molecular. ya sea en fonna de cociente ó de producto. además de considerarse las raíces 
cuadradas del peso molecular contra las raíces cuadradas del parámetro. 

El caso de los isohidrocarburos y del metano fué tratado como un problema aparte. por 
lo que se prefirió establecer una corrección aditiva para el metano así como para los 
componentes isohidrocarburos del C 4 y del C,. ya que se observó de los datos 
experimentales que la diferencia entre las propiedades de a1nbos compuestos no 
variaban en un rango demasiado grande~prescntándose a continuación las expresiones 
que proporcionaron los mejores ajustes: 

A)Presión critica (psi) 
Pe= MW I (0.079332174 + 4.23284918E-3 • MW)' .......................... (2.5.1 l 

B)Tempen1tura critica (ºR) 
Te= ( 29.50162263 • log( MW'" ) + 1.633418755)' .•.••...•........ (2.5.2) 

C)Temperatura de ebullición (ºR) 
Tb = 73.79111453 • MWº-' - 71.49595388 ...........•........••...•....... (2.5.3) 
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D)Factor acéntrico 
ro= 3.49498478E-3 • MW - 2.951770649E-3 ............................ (2.5.4) 

E)Volumcn critico 
Ve= ( 0.06772 • MW' + 9.89983 ) / MW' ..•.................•.. (2.5.5) 

Los valores de las correcciones para cada propiedad están dadas en el Apéndice 11. 

Para los gases no hidrocarburos .. ninguna de las correlaciones proporcionó resultados ni 
siquiera parecidos .. por lo que se optó por realizar un ajuste polinomial a los valores de 
las propiedades criticas y del factor acéntrico con et peso molecular de los con1ponentes 
nO hidrocarburos basándose en la fórmula de la interpolación de Lagrange. 
obteniéndose una ecuación de forma general: 

E>= a•MWA2 + bMW + c .....•...........................•.... (2.5.6) 

donde 0 puede ser el punto de ebullición en ºF. la temperatura critica en las 1nis1nas 
unidades. ta presión crítica en psia ó el factor acéntrico .. en tanto que los coeficientes a .. 
b .. y e están dados por la siguiente tabla: 

PROPIEDADES 
T 0 ºF 
Te ºF 
Pe psi a 

a 
-2. 72006135324 
-5.36911928107 
-9.75634735723 

b 
209.11094742 
406.73273211 
738.81173511 

e 
-403. 7772856 
-7413.05725016 
-12547.2294174 

0.00048864256553 -0.0208466695249 0.23772606959 
4 

TABLA 2.5.1.- COEFICIENTES PARA LA CORRELACIÓN DE 
PROPIEDADES PARA LAS IMPUREZAS • 

.._ .. Las funciones que sirvieron para obtener las expresiones presentadas en este trabajo se 
presentan en el Apéndice 11 .. haciéndose notar que como algunas veces los individuos 

:relacionados con la Ciencia y la Ingeniería se encuentran con problemas de ajustes de 
·valores a expresiones y no se cuenta con alguna herramienta computarizada que realice 
este tipo de ajustes. es válido utilizar este enfoque de buscar comportamientos lineales 
entre los parámetros que intcvienen en el problema. 

Los comporta1nientos de las propiedades como funciones del peso molecular para 
hidrocarburos y los valores calculados con las expresiones propuestas son mostrados a 
continuación .. observándose un alto grado de correspondencia entre ellos. por lo que se 
considera que dichas expresiones pueden ser adecuadas para sustituir a las bases de 



Jatos que consideran a los valores de dichas propiedades fisicas de los hidrocarburos 
puros: 

900 

800 

700 

600 

500 

400 

300 
5.483612 

DATOS EXPERIMENTALES Y CALCULADOS 
DE TEMPERATURA DE EBULLICION DE 

HIDROCAltBUlltOS PUROS 

6.640557 8.494116 10.01019 11.3251 
MW"'0.5 

FJG. 2.5.t.- DATOS REALES Y CALCULADOS PARA LA TEMPERATURA DE 
EBULLICIÓN DE LOS HIDROCARBUROS PUROS 



VALORES EXPERIMENTALES DE 

FACTDA ACEtotr!.:-OCTOR ACENTRICO PARA HIDROCARBUROS PUROS 

0.6 

0.5 

0.4 

0.3 

0.2 

0.1 

44.097 72.15 114.231 142.285 

---
FIG. 2.5.2.- VALORES EXPERIMENTALES Y CALCULADOS DEL FACTOR 

ACÉNTRICO PAR HIDROCARBUROS PUROS 



TcºR 

1,200 

1,100 

1,000 

900 

800 

700 

600 

DATOll EXPERIMENTALES Y CALCULADOS DE 

TEMPERATURA CRITICA DE 
HIDROCARBUROS PUROS 

500 
5.483612 7.623844 11.95199 

6.640557 8.494116 10.01019 11.3251 

VALOl'CES REALES VALORES CALCULADOS -FIG. 2.S.3.- VALORES CALCULADOS Y REALES DE TEMPERATURA 
CRÍTICA DE HIDROCARBUROS PUROS 
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Pe pala 

800 

700 

600 

500 

400 

300 

200 

VALORES EXPERIMENTALES Y CALCUL.ADOS 
DE PRESION CRITICA DE HIDROCARBUROS PUROS 

30.07 58.123 86.177 114.231 142.285 

44.097 72.15 100.204 128.258 
MW 

---
FIG. 2.S • .-.- VALORES CALCULADOS Y REALES DE PRESIÓ!'ó CRÍTICA DE 

HIDROCARBUROS PUROS 
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VALORES EXPERIMENTALES Y CALCULADOS 
DE VOLUMEN CRITICO DE HIDROCARBUROS PUROS 

ve ft3/lbm 

0.11 

0.1 

0.09 

0.08 

0.07 

0.06 
257.3778 1944 545 7426.476 13048.72 20245.02 

904.2049 3378.283 10040.84 16450.11 

-
FIG. 2.5.S.- VALORES CALCULADOS Y REALES DE VOLUME:-1 CRÍTICO 

PARA HIDROCARBUROS PUROS 



2.6.1.-CARACTERIZACION DE FRACCIONES LIGERAS.' 
Muchas de las propiedades fisicas de los componentes puros han sido medidas y 
compiladas a lo largo de los años recientes .. proporcionando información sumamente 
valiosa para el estudio del comportamiento volumétrico de las fases presentes y la 
determinación de las propiedades termodinámicas de los componentes puros y de las 
mezclas que éstos constituyen~ como es el caso de las corrientes de hidrocarburos 
recuperadas de los yacimientos petroleros. 

Las propiedades fisicas más importcntes son fas siguientes: 

A)Presion crítica P.., 
B)Temperatura critica T, 
C)VoJumen crítico V.., 
D)Factorde compresibilidad critico Z.., 
E)Factor acéntrico w 

La Ingeniería Petrolera está interesada básican1cnte en las 1nezclas que conforman Jos 
componentes hidrocarburos puros. sin embargo. Jas características fisicas de éstos 
pueden ser utilizadas en combinación con variables independientes de ellos. tales como 
Ja temperatura. la prc:sión y la composición a fin de caracterizar y definir lus 
propiedades fisicas y el comportamiento de las fases que se encuentran presentes en Ja 
mezcla. 

Existen diferentes rnétodos para obtener las propiedades anteriormente listadas; ya sea 
1nediante análisis directo de laboratorio. tablas de valores basadas en dichos análisis ' 
mediante correlaciones scn1icmpiricas obtenidas a panir del cornponamicnto exhihid~ 
por el sistema estudiado. 

Dichas correlaciones se realizan teniendo en cuenta la inforn1ación disponible. el uso de 
funciones relati,·amcnte fáciles de usar )' finahnente Ja con1pmibilidad con otras 
correlaciones similares. Las correlaciones 1nás utilizadas poseen formas polinómicas ó 
de tipo exponencial. cuyos coeficientes fueron ajustados para que existiera Ja 
coincidencia desi.:ada con Jos valores experi1ncntales obtenidos. 
Existen numerosas de estas correlaciones publicadas en la literatura especializada. J3s 
cuales toman como pará1nctros de entrada a alguna de las siguientes propiedades: 

A)Densidad relativa del con1poncnte y 
BlTempcratura de evaporación de.!) con1ponente Th 
CJPeso molecular del cornponente ~I\\! 

D)Presión de vapor del con1ponente P, 

so 



Resulta obvio que la selección de valores adecuados de estos parámetros es muy impor­
tante .. ya que si se tienen ligeras variaciones en sus valores. éstos pueden reflejarse en 
variaciones significativas en los resultados de la predicción. 

En esta revisión se hará hincapié en las correlaciones publicadas por diversos autores. 
ya que fueron creadas pensando en Ja facilidad de utilización por el usuario. la precisión 
en Ja valuación de la propiedad considerada.. la generalidad de la correlación. la 
disponibilidad de Jos parámetros de entrada, la posibilidad de extrapolar los resultados 
hacia rangos no contemplados en la correlación y finalmente. la compatibilidad con 
otras correlaciones similares. 

CORRELACIONES GENERALIZADAS 1 

CORRELACIÓN DE RIAZl-DAUBERT 
Riazi y Dauben desarrollaron una ecuación simple con dos parámetros para predecir las 
propiedades fisicas de componentes puros y mezclas indefinidas de hidr¿carburos. La 
correlación propuesta está basada en el uso del punto de evaporación normal y de la 
gravedad especifica como parámetros de correlación. 
La correlación, en su forma original tiene la siguiente forma: 

0 = a•Tb t> •y c •••••..•••...••........•.•.....•.•••.•••.•.....•...•. (:'.!.6. I) 

Donde los coeficientes a .. b y e se proporcionan en la siguiente tabla según las 
propiedades que se deseen calcular. 0 es Ja propiedad a evaluar .. y es la densidad 
relativa del componente. 

e a b e 
MW 4.5673E-S :?. 196:? -1.0164 

Te CºR} :?4.:?787 0.58848 0.3596 
Pe (psia) 3.1:!:!8JE9 -:!.31.:!5 :!.3:!01 
Ve (ft 3 /Jb} 7.5:? l 4E-3 0.:?896 -O. 7666 

TABLA 2.6.1.-COEFICIENTES PARA LA CORRELACIÓN DE RIAZl­
DAUBERT 

Según Jos autores. la correlación presenta una desviación promedio de 2.6% y una 
dcsvio:ición tnáxilna de 1 l .S~ó .. teniendo un intervalo de precisión razonable en d rango 
de punto de evo.poración entre 100 y 850 ºF. En estudios posteriores. Jos autores 
modificaron la ecuación ( 1 ). convirtiéndose en la expresión mostrada a continuación. 

SI 



con lo que se mantuvo la simplicidad de la ecuación original mientras que se aumentó 
significativamente la precisión de Ja correlación: 

E>= a•Tb" •y e* EXP(D•Tb" +e• y+ f• Tu• y .......... (2.6.2) 

Existe una segunda fonna de la correlación que~ al mantener la misma forma de la 
ecuación (2.6.2). permite obtener otras propiedades críticas como funciones dd peso 
molecular y de la densidad relativa. pero puede ser utilizada indirectamente para 
calcular el peso molecular antes mencionado si sr.:: conocen los parámetros 
anterionnente descritos,. despejándolo de la expresión: 

E>= a•MW" •y e* EXP(o•Mw" +e• y+ r• MW • ·1 ) .•..•... (2.6.3) 

En el desarrollo de la correlación. Riazi y Daubcrt usaron la información de las 
propiedades de 38 hidrocarburos puros con números de carbono entre 1 y 20, 
incluyendo parafinas .. olctinas. naftenos y aromáticos. con pesos moleculares entre 70 y 
300,. además de puntos de e"·aporación entre 80 y 650 ºF. 

CORRELACIÓN DE NOKA Y 1 

Nokay presentó siete ecuaciones de gran simplicidad para la estimac1on de diversos 
parámetros. tales como temperaturas de evaporación. densidades relativas. temperaturas 
criticas. así como parachors de tensión interfacial. La correlación de la temperatura 
crítica es quizá la más imponante~ ya que introdujo una forma de ecuación sumamente 
sencilla,. Ja cual demostró ser :iplicable a muchas otras propiedades fisicas. La expresión 
que el autor produjo posee J3 siguiente forma: 

Te= 10 "----·······---····-····--·······--·-·<.::.6.41 

donde X= A+ B • log(y) - C • log(Tb) 

Los coeficientes originales A .. B y C propuestos por Nokay fueron n1odificudos por 
Spencer y Daubert. los cuales proporcionaron una serie de coeficientes para l:ada 
fanlilia de hidrocarburos co1no se muestra en la tabla siguiente: 



FAMILIA A B e 

ALKANOS 1.359397 0.436843 0.562244 
CICLOALKANOS 0.6581.2.2 -0.071646 0.811961 
ALKENOS 1.09534 0.277495 0.655628 
ALKADIENOS 0.147578 -0.396478 0.994809 
AROMATICOS 1.052019 0.2273.2 0.669286 
ALKINOS 0.746733 0.303809 0.799872 

TABLA 2.6.2 COEFICIENTES PROPUESTOS POR SPENCER Y DAUBERT 
PARA LA EXPRESION DE NOKA Y CORRESPONDIENTES A 

CADA FAMILIA DE HIDROCARBUROS 

Cabe hacer notar que las correlaciones de Riazi y de Nokay son las correlaciones 
recomendadas por el API Technofogical Data Book para la obtención de las 
propiedades críticas de los hidrocarburos puros, según Edmister y Lee. 

CORRELACIÓN DE LIN-CHAO 1 

Lin y Chao correlacionaron las propiedades fisicas de los hidrocarburos con el peso 
molecular, la densidad relativa y el punto de evaporación normal, basándose en la teoría 
de Ja penurbación, obteniéndose 33 coeficientes para la obtención de cada propiedad 
fisica. Las propiedades de los n-alkan.os de C 1 a C 20 se correlacionaron con el peso 
molecular, mientras que las propiedades de los hidrocarburos restantes y de Jos 
derivados f'ueron expresados como perturbaciones de los n-alkanos y se correlacionaron 
con le punto de evaporación y la densidad relativa. Los autores expresaron las 
propiedades fisicas de los alkanos C 1 a C 20 por medio de la expresión generalizada 
siguiente: 

E>= Cl + C2. MW + C3•Mw 2 + C4. MW 3 +es/ MW ............. (2.6.5) 

donde 0 puede representar las siguientes propiedades: Te, ln(Pc), y. el producto 
(Te • oo). ó la temperatura de evaporación de un n-alkano. 

La tabla mostrada a continuación muestra los valores de los coeficientes C 1 a C!I': 



e Cl C2 C3 C4 es 
Tc,(ºR) 490.8546 7.055982 -0.021 18708 2.676222E-5 -4100.202 
ln(Pc),(psia) 6.7533444 -0.10182 2.51106E-5 -3.685356E-5 3.50737 
Te• co -28.21536 2.209518 17.943264E-3 -3.685356E-5 -124.35894 
y 0.66405 1.4813E-3 -5.0705E-6 6.21414E-9 -8.45218 
Tb,(ºR) 240.88976 5.604282 -0.012761604 13.84353E-6 -2029.158 
TABLA 2.6.3 COEFICIENTES PARA LA EVALUACION DE PROPIEDADES 

DE N-ALKANOS MEDIANTE LA CORRELACION DE LIN-CHAO 

La correlación produce .. según sus autores. una desviación absoluta promedio de .1 So/o 
para Te. de 1 .0% para Pe e excepción del metano. l .2%para el factor acéntrico ro ... l 1 %, 
para Tb y 0.07o/o para y • cuando se compararon los valores obtenidos con la tabla de 
valores avalada por el American Petroleum lnstitute. 

La correlación de Lin-Chao también sirve para la obtención de fro.cciones indefinidas 
del petróleo. las cuales son llamudas por los autores como ººhidrocarburos generales y 
derivados-. las cuales son consideradas. como ya se dijo. como alteraciones de los 
alkanos normales. Las propiedades de estas fracciones fueron correlacionadas de 
acuerdo a la siguiente ecuación: 

El= E>A +A 1 • óy + A2 • (óTb) + A3 • {óy) '+ A4 * (óy) * (óTb) + A5 • (óTb)' + 
+ A6 • (óy) '+ A7 • (L\.y) '• (óTb) +AS* (L\.y) • (óTb) '+ A9 • (L\.Tb) ' 

.................................... (:?.6.6) 

donde :L\.y = y - ya 
interés 

con 

óTb Tb-(Tb)a 

donde y es la densidad relativa de la sustancia de 

ya es la densidad relativa de un alkano normal 

el n1isn10 peso molecular que la sustancia de 
interés. 

donde Tb es la temperatura de evaporación de! la 
sustancia de interCs. ºR. 

(Tb)a es la temperatura de evaporación de un al­
kano normal hipotético con el mismo peso 
molecular de Ja sustancia de interés. ºR. 

Las propiedades de Jos alkanos hipotéticos anterionnentc mencionados. se calculan 
mediante Ja ecuación (:!.6.6). la cual sólo nt!cesita del peso molecular para su 
utilización. 
Los coeficientes Al - A9 están dados por la siguiente expresión: 



Ai = ai + bi • MW ................................... (2.6.6a) 

obteniéndose Jos valores de a y b de la tabla 2.6.4: 

CONSTANTE 
al 
a2 
a3 
a4 
as 
a6 
a7 
a8 
a9 
bl 
b2 
b3 
b4 
bS 
b6 
b7 
b8 
b9 

Te(º R) 
2844.45 

-5.68509 
-2. l 898C>2E4 

75.0653 
-5.3688056E-2 
3.908016E4 

-1.57999E2 
0.20029 

-0.851 1 1 7284E-4 
-21.31776 

5.77384E-2 
1.992546E-2 

-0.65845 
4.34616666 7E-4 

-367.641 
1.32064 

-1.26440556E-3 
2.698441358E-7 

PROPIEDADES A 
(Pc)(psia) 
9.71572 

-1.84446666 7E-2 
-86.0375 

0.30562 1 1 1 1 1 
-2. 777888889E-4 

1.85927E2 
-0.8395277778 
l.33582716E-3 

0.654194101 SE-6 
-7.5037E-2 

l .753983333E-2 
0.842854 

-2.89702222:::?E-3 
2.430015432E-6 

-1.8543 
0.7558388889E-2 

-0.9997808642E-5 
0.3 7534 l 2209E-8 

EVALUAR 
Te• úl 

2.088792E3 
3.4821 
5.009706E4 
-2.05257E:! 

0.2533038889 
-7.13722E4 
5.08888E2 

-0.33090405556 
-0.5207 l 60494E-3 

3.415698 
2.41662E-2 

-4.8143 16E2 
2.06071 

-2.9005833333E-3 
7.66070E-2 

-5.75141 
4.8 l 48 l 6667E-3 

0.5407067901 E-5 

TABLA 2.6.4 CONSTANTES PARA EL CALCULO DE LOS COEFICIENTES 
PARA LA CORRELACION DE LIN-CHAO PARA FRACCIONES 
INDEFINIDAS 

Los mCtodos anteriorincntc expuestos son los que gozan de una aceptación más amplia. 
ya que se trata de técnicas J'ilciles de aplicar y que proporcionan resultados que se 
consideran aceptables en Ja industria. 

A continuación se propondran otros métodos. los cuales. en vez de utilizarse para 
componentes puros hidrocarburos. se utilizan para estimar las propiedades de fracciones 
indefinidas del petróleo. 
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PROPIEDADES FISICAS DE FRACCIONES 
HIDROCARBUROS 
REVISION DE METODOS DE OBTENCION 

CORRELACIÓN DE CAVETT 1 

NO DEFINIDAS DE 

Cavett propuso un conjunto de correlaciones para estimar la presión y la temperatura 
crítica de fracciones de hidrocarburos. La correlación ha recibido una amplia aceptación 
en la Industria Petrolera debido a la capacidad de ésta de extrapolarse a condiciones 
más allá de aquellas en donde fué formulada. Las expresiones propuestas fueron 
expresadas analíticamente como funciones del punto de evaporación normal Tb y de la 
densidad APJ 9 teniendo la fonna siguiente: 

Tcmperarura crítica 
Te = AO + AJ •Tb + A2 • Tb .l + A3 * API • Tb + A4 • Tb 3 + AS • API • Tb ? + 

A6 • API 2 • Tb 2 
•••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••• (2.6. 7) 

Presión critica 
Log(Pc) = 80 + 81 •Th + 82 • Tb 2 + 83 • APJ • Th + 84 • Tb 3 + 85 • API • Tb 2 

+ 86 • APJ 2 • Tb 2 + 87 + API 2 • Tb 2 
•••••••••••••••••••••••••••••• (2.6.8) 

Los coeficientes de las correlaciones son mostrados en la tabla 2.6.5: 

No. de coeficiente 
1 
2 
3 
4 
5 
6 
7 

Ai 
768.07121 
1.7133693 

-0.001 0834003 
-0.0089212579 

0.5309492E-5 
0.327116E-7 

8i 
2.8290406 
O. 941201 09E-3 
-0.30474749E-5 
-0.208761 1 E-4 
O. 1 1047899E-7 

-0.4827 l 599E-7 
O. l 39496 l 9E-9 

TABLA 2.6.5 VALORES DE LOS COEFICIENTES PARA LAS 
CORRELACIONES DE CA VETT 
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CORRELACIÓN DE KESLER-LEE u .. • 
Kesler y Lee propusieron un conjunto de ecuaciones encaminadas a evaluar la presión y 
temperaturas criticas. el factor acéntrico y el peso molecular de las fracciones del crudo. 
Las expresiones .. en la forma mostrada a continuación, son funciones de la densidad 
relativa y la temperatura de evaporación expresada en grados Rankine. 

Kesler y Lee propusieron un conjunto de expresiones para estimar las propiedades 
criticas ( presión y temperatura), peso molecular y factor acéntrico de las fracciones de 
hidrocarburos. Estas expresiones, mostradas a continuación. usan la densidad relativa y 
la temperatura de evaporación en grados Rankine: 

A)Presión critica 
Pe = EXP (A) ...............•............................................................................... (2.6.9) 
donde A está definida por: 
A=8.3634 - 0.0566 I y - (0.24244 + 2.2898 I y+ 0.11857 I y 2)E-3 • Tb + ( 1.4685 

+ 3.648 I y+ 0.47227 I y 2 )E-7 • Tb 2 - (0.42019 + 1.6977 I y ')E .. I O • Tb'. .... (2.6.9) 

B)Temperatura crítica 
Te= 341. 7 + 81 1.1 • y + ( 0.4244 + 0.1174 • y )• Tb + ( 0.4669 - 3.26238 • y ) • ES /Tb 
........•..•............................... (2.6.10) 

C)Peso molecular 
MW = -12272.6 + 9486.4 • y+ ( 4.6523 - 3.3287 • y ) • Tb 

+ ( 1 - 0.77087 •y - 0.02058 •y 2) • ( 1.3437 .. 720.79 / Tb) • E7/ Tb 
+ ( 1-0.8088:? •y+ 0.02:?26 •y 2 ) • (1.8828 - 181.98 / Tb) •El:?/ Tb ... (2.6.11) 

La ecuación anterior fué obtenida por medio de regresión lineal usando datos válidos de 
peso molecular en un rango de 60 a 650. 

D)Factor acéntrico 
Definiendo al factor de caracterización de Watson y la temperatura de evaporac1on 
reducida por medio de las siguientes relaciones. Kcslcr y Lee propusieron dos 
expresiones para calcular d factor acéntrico: 

K = ( Tb 1 ':i) /y ............. Factor de caracterización de Watson 
E>= Tbl Te .......... Temperatura de evaporación reducida 

Las expresiones propuestas por Kesler y Lee son las siguientes. dependiendo de la 
temperatura de evaporación reducida: 
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Para0> 0.8 
"'= -7.904 + 0.1352 • K - 0.007465 • K 2 + 8.359 • e+ ( 1 .408 - o.o 1063 • K) /e 

.................................... (2.6.12) 
Para 0 < 0.8 

w = (-ln(Pe 114 .. 696)-5.92714 + 6.09648/E> + J.28862 • ln(0 )- 0.169347 • 0 '")! 
< 15.2518 - 15.6875 / e - 13.4271 • ln(E> ¡ + 0.43577 •e") 

.•.................................. (2.6.13) 

donde Pe ( psia ), Te(º R ), Tb ( ºR ). 

Thomasscn y colaboradores sugirieron que (2.6.13) podía modjficarse de acuerdo a la 
siguiente expresión: 

w = ( ln(Pb,) - 5. 77881 + 6.05615 / 0 + 1.3788:? In (El) - 0.173914 0'') / (15.55:?3 -
15. 7915 I 0 - 1:?.7855 ln(0) + 0.43487 0 6

) para Tb, < 0.8 ............. (:?.6. l 3a) 

Los autores establecieron que las ecuaciones (8) y (9) proporcionaban valores de Te y 
Pe casi idénticos a aquellos mostrados en el API Data Book para una temperatura de 
evaporación por arriba de 1 :200 ºF. haciéndosele algunas modificaciones posteriores 
para extender J;.i validez de la correlación más allá de este límite. Estas extrapolaciones 
se obtuvieron al asegurar que la presión critica se aproximara a la atmosférica así como 
Ja temperatura de evaporación se aproximara a la te1nperatura crítica. 

CORRELACIÓN DE WINN-SIM-DAUBERT 1 

Sin1 y Daubert consideraron que el nomograma propuesto por Winn es el método mas 
preciso para caracterizar fracciones de hidrocarburos. por Jo que representaron en forma 
anaJitica al non1ugran1a del cual pueden obtenerse la presión crítica. la temperatura 
crítica y el peso molecular. por n1edio de las siguientes ecuaciones: 

Pe= 3.48:?42E9 "'Tb "21177 •y :?-1ic.o;·
1 
••••••••••••••••••••••••••.••••••••••••••• (2.6.J4) 

Te= EXP( 3.9934718 • Tb 110861 s"' y 004
('

14 
••••••••••••••••••••••••••••• (.:?.6.15) 

M\V = J .4350476E-5 • Tb 2 -
377tt• y ·0 ''

3
;

1 
••••••••••••••••••••••••••••••••• (2.6.16) 

donde tanto Jos parámetros de entrada como las propiedades deseadas se encuentran en 
las unidades habituales. 
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CORRELACIÓN DE WATANSIRl-OWEN-STARLING 1 

Los autores desarrollaron un conjunto de correlaciones para estimar las propiedades 
críticas y el factor acéntrico de compuestos de carbono. así como para otro 
hidrocarburos y sus derivados, expresando los parámetros de caracterización como 
funciones de Ja temperatura de evaporación, de la densidad relativa y del peso 
molecular. Las relaciones tienen Ja siguiente forma: 

A)(Presión critica 
Pe = EXP(6.64 l 8853 +O.O 161 7283 •( Te/ Ve ) "·" - 8. 71 2 • (MW I Te ) - 0.08843889* 

(Tb I MW )) ........................................................ (2.6.17) 

B)Temperatura critica 
Te= EXP ( -0.0650504 - 5.2 l 7E-4 • Tb + 0.03095 • ln(MW) + 1. 1 1067 • In (Tb) 

+ MW • ( 0.078154 *y"' - 0.061061 *y ""-'·" - O.O 16943*y)) ........ (2.6.181 

C)VolumC"n critico 
Ve= EXP( 76.313887 - 129.8038 •y+ 63. 175 *y 2 - 13. 1 75 • y 3 + 1. 1O108 • In (MW) 

+42.1958 • ln(y )) ................................................. (2.6.19) 

D)Factor acéntrico 
w = (5 • Tb/(9 • MW)) • X ............................. (2.6.20) 

donde X está definida por: 

X= 5.123E-4 • Tb + 0.281826667 • (Tb I MW) + 382.904 / MW 
+ 0.074691E-5 • (Tb I y) 2 

- 0.12027778E-4 • Tb • MW 
+ 0.001261•MW•y+0.1265E-4 • MW 2 + 0.2016E-4 • MW 2 •y 
-66.29959 • Tb ti.

3 n 33 / MW - 0.00255452 • Tb in/ y :! •••••••••••••••••••••••••• (2.6.10n) 

Las correlaciones propuestas producen una desviación pro111~dio absoluta de J .2o/o para 
Te. 3.8°/ñ para Ve. 5.2% para Pe y e.le 1 1.8~-ó para w. 

CORRELACIÓN DE EDMISTER 1 

Esta correlación fué propuesta por su autor para obtener una cstirnución e.Id factor 
acéntrico para componentes puros y fracciones de hidrocarburos. siendo ampliamente 
utilizada en Ja industria petrolera. Esta correlación requiere de Ja temperatura crítica. 
presión critica y de Ja temperatura de evaporación. como se muestrJ. a continuación. 

w = 3 • (log ( Pe / 14. 7) I (7 • (Te I Tb - 1 )) - 1. .................. (2.6.21) 
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Esta correlación presenta la ventaja de que si se dispone de información confiable del 
factor acéntrico, la correlación puede ser rearreglada para obtener cualquiera de las 
otras propiedades~ suponiendo que las otras dos sean conocidas. 

MÉTODOS PARA OBTENER LAS PROPIEDADES PSEUDOCRÍTICAS DE 
MEZCLAS DE HIDROCARBUROS 1 

Como ya se indicó. el interés de la industria petrolera se centra en el estudio de las 
1nezclas de hidrocarburos más que en los componentes puros que las integran. 

Como muchas veces no es posible contar con una identificación precisa de los 
componentes que integran la mezcla. se hizo necesario el desarrollo de n1étodos alternos 
con los que fuera posible hacer una estimación de las propiedades fisicas que resultan 
básicas para muchos estudios muy importantes dentro de Ja Ingeniería Petrolera. 

Debido a la poca cantidad de información que puede obtenerse directan1entc de una 
corriente de hidrocarburos. las correlaciones desarrolladas a partir de este mínimo de 
información no siempre resultan todo Jo precisas que c1 ingeniero ó el investigador 
quisieran. pero proporcionan valiosas aproxin1aciones que permiten una estimación 
cualitativa del valor de la propiedades fisicas de la mezcla. 

El problema se simplifica enormemente cuando se cuenta con la información de la 
composición de la mezcla. ya que. paniendo de ella. se puede hacer una determinación 
mucho más precisa de Jas propiedades necesarias. 

Se cnnun1crarán a continuación algunos métodos para determinar las propiedo.des 
pseudocriticas de mezclas de hidrocarburos. sdccionados entre los varios que existen 
por Ja simplicidad de su utilización además de la precisión que de ellos puede esperarse. 

MÉTODOS DE OBTENCION DE LAS PROPIEDADES PSEUDOCRÍTICAS 
BASADOS EN UNA COMPOSICION CONOCIDA 

ECUACIONES DE KA Y 1 

Estas ecuaciones requieren. aden1ás de la composición. dc las propiedades criticas de 
Jos componentes puros y de la fracción pesada. Las expresiones propuestas son las 
siguientes: 

Ppc = ~ Pci • '{i. ...................................... (:::!.6.:!2J 
Tpc = !: Tci "'Yi. ...................................... (2.6.:!3) 

donde las propiedades pscudocriticas se encuentran en las rnisn1as unidades que las 
propiedades de Jos componentes puros. residiendo en esta cualidad su 1na)or 'cnwja. 
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Las propiedades pseudocriticas así obtenidas. son ligeramente menores que las reales. 
pero proporcionan una muy aceptable aproximación de éstas. 

El método proporciona resultados razonables en la obtención de factores de 
compresibilidad con el nomograma de Standing para valores de presión por debajo de 
3000 psia. 

METODO DE STEWART-BUKHARDT-VOO(modlficado por Sutton)' 
Este método proporciona resultados más precisos en la obtención de las propiedades 
pseudocriticas para la obtención de los factores de compresibilidad por medio del 
nomograma de Standing a altas presiones. 

Las expresiones desarrolladas por los autores son las siguientes: 

Tpc = (Kºl 2 / J' ............................................. (2.6.24> 
Ppc = Tpe I J" .................................................. (2.6.25) 

donde Jº y K · quedan definidas como: 
r = J - &j ......................................................... (2.6.24a) 
Kº = K - &k ...........................................••......... (2.6.24b) 

y las constantes Ej y ck pueden evaluarse de la forma mostrada a continuación: 
J = ( 1 I 3 ) • ::!:Yj •(Te I Pe)j + (2 I 3) • (::!:Yj •(Te I Pe)j º·') '. ...... (2.6.24al) 

K = l:Yj •(Te / (Pe º'))j ............................................. (2.6.24bl l 

Los parámetros ej y ck son medidas de la influencia de la fracción pesada. 
pudiéndoseles evaluar de acuerdo a las siguientes relaciones: 

&j = 0.60181 • Fj + 1.132 •Fj 2 
- 14.004 • Fj • (YC7 .) + 64.434 • Fj • (YC7 _) 

2 

............................................................... (2.6.24a2) 
ck=((Te /(Pe'"ll,·-.l • (0.31:?9 • C,. -4.8156 • (Y0 .l' 

+ 27.3751•('a"c--l 1
} ••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••• (2.6.:?4b~) 

El valor de la constante F para cada componente.: está dada por: 

Fj = (1 / 3) •(Y• (Te I Pc))c7 • + (2 / 3) •((Y• (Te I Pe) "·'>n.) 2. ..... (2.6.24a2a) 

Las unidades de las propiedades criticas y pseudocríticas son psia y ºR respectivmnente. 
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El método anterior se ha mostrado muy preciso en gases con presencia de H:?S y CO:? en 
cantidades ntenorcs. pero para gases con un alto contenido de co::! y bajo contenido de 
H 2S no se ha considerado como satisfactorio. Para extender Ja aplicabilidad del método 
a gases ricos en C02 .. BUXTON V CAMPBELL propusieron un factor de corrección 
conocido como factor de corrección multipolo "T .. como se muestra en las figuras 
propuestas por los autores. Este factor corrige la desviación en la presión y temperatura 
criticas debidas a la presencia del CO~. El factor acéntrico efectivo ··uc·· es usado corno 
parámetro de entrada para las figuras y queda definido por la siguiente expresión: 

roe~ ( 1 / (! - CO,)I • :!: Yi • coi. ..................................................... C?.6.::?6) 

donde l: Vi • mi se refiere a la sumatoria del producto de las fracciones molares por los 
factores acéntricos de todos los componentes del gas EXCEPTO CO,:. 

La obtención del factor 't se realiza por medio de las figuras .. usándosele a su vez para 
corregir a las presiones y tc1nperaturas pscudocriticas obtenidos por el método de 
Stewart - Bukhardt - Voo de la manera mostrada: 

Tºpc ~ Tpc - ~ I A ................................................................•........ (2.6.27) 
Pºpc ~ Ppc • (T"pc I Tpc) .............................•......................•......... (::?.6.::?8) 

donde T"pc y P"pc son los valores corregidos de las propiedades psc:udocriticas. 

La variable .... A .... es un factor que permite obtener las propiedades en el sistema de 
unidades deseado por el operador. teniendo "'~A ... los valores de 1 para unidades inglesas 
(ºR y psia) ó de 1.8 si se usan unidades del sistema métrico(ºK y kg cm :?).Las gráficas 
no son mostradas en este trabajo por no ser d~ intcr~s. 

MÉTODO DEL ÍNDICE DE REFRACCIÓN MOLECULAR 1 

Este método fué propuesto por t\ttckod y C~unpbell .. requiere di:I conocini.icnto de las 
fracciones molares de cada componente y hace uso de una regla de mezclado propia. 
que difiere de las ecuaciones de Kay anteriormente descritas. Este 111Ctodo se basa en la 
cantidad de luz de Sodio D refractada al atravesar un medio liquido ó gaseoso~ de 
acuerdo a la siguiente definición: 

EMR = (( n ' - 11 · ( n + 0.-1 )) • (1\IW I p) ..................... .::.6.::?9) 

donde: 
n = indice de refracción del gas ó liquido obtenido por la luz amarilla de Sodio D 



MW = Peso molecular del medio de interés 
p =densidad del medio (g Ice ) 

Los análisis llevados a cabo con este método han mostrado su eficacia para las 
propiedades pseudocriticas de las mezclas de hidrocarburos, basándose en la formación 
de dos pseudo componentes; en el primero de los cuales. se agrupan las impurezas( f-1.:!S .. 
co:! y N:!) y al componente C1 • mientras que en el segundo pseudocornponente St!' 

agrupan desde el componente C 2 hasta eJ C 7 ... Los autores han propuesto. unn expresión 
equivalente para estimar el indice de refracción molecular en hidrocarburos parafinicus 
normales utilizando el peso molecular como parámetro de relación. como se muestra en 
la expresión siguiente: 

EMRj = 2.4079 + 0.729 • MWj + 3.268E-5 • MWj' .............................. (2.6.30) 

La aplicación del método es la siguiente: 

1 )Encontrar para ambos grupos el indice de refracción molecular dado por la 
siguiente expresión; 

EMRj = l: }Qi • EMRi ................................................. (2.6.31) 

donde Xji es la fracción molar normalizada del componente y en el grupo j. pudiendo 
obtenerse con la siguiente expresión: 

Xji =Xi I Xj .................•...................... (2.6.32> 

donde Xj =:E yi (suma de las fracciones molares) en el grupo. 

Para el componente C 7 _. el EMR puede obtenerse directamente con la ecuación (::!.6.30) 

::!)Encontrar el valor de (L\Tc ! Pc)J y (ATc I Pc)2 para ambos grupos. aplicando 
las ecuaciones adecuadas: 

(~Te I Pc)I = 0.4238 + 0.005117 • EMRI ................................... (2.6.33) 
(~Te I Pc)2 = 0.1419 + 0.02437 • EMR2 + 7.91 IE'S • EMR ' .............. (2.6.34) 

3)Dcten11inar (D.Tc / Pc)tnczcla de la niancra mostrada: 

(~Te I Pc)mezcla =XI • (.lTc I Pc)I + X2 •(a Te / Pc)2 ................. (2.6.35) 
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4)Detenninar (B • Te I Peº·') para la mezcla usando el indice de refraccion de Ja mezcla 
de la forma siguiente: 

EMRm.,zcla =XI• EMRI + X2 • EMR2 ..................................... (:?.6.36) 

(B •Te/ Pe°')= 5.13 + 0.6604 • EMRmezcla - 0.001074 • EMRmezcla , ..... (2.6.37) 

S)Usando (ATc I Pc)mezcla y (B • Te/ Pe 0·')~ sólo resta resolver para las propiedades 
críticas. haciéndose notar que si se desean dichas propiedades en unidades inglesas ( ºR 
y psia )~ las constantes A y B son iguales a Ja unidad~ en tanto que si se les desea en 
unidades del sistema internacional ( ºK y kg I cm 1 J~ las constantes tendrán los valores 
de 0.0124 y 0.1495 respectivamente. 

ECUACIÓN DE GRIEVES V THODOS. 1 

Los autores. basándose en Ja ecuación de Benedict. propusieron la siguiente fórmula 
para obtener Ja presión pseudocrítica de una mezcla de hidrocarburos, basándose en una 
regla de mezclado propuesta por ellos. que involucra a Ja temperatura de evaporación~ Ja 
cual es normalizada a 100 ºF. así como de Ja ecuación de Kay para las propiedades 
pseudocriticas de la manera mostrada: 

Ppc = I: Yi • Pci.. ............. (2.6.38) 
Pcm=Ppc 

MÉTODOS PARA OBTENER LAS PROPIEDADES PSEUDOCRÍTICAS DE 
UNA MEZCLA DE HIDROCARBUROS CON COMPOSICIÓN DESCONOCIDA 
En muchas ocasiones, no es posible conocer la composición de una corriente de 
hidrocarburos por muchas causas diversas. por lo que se hace necesaria la creación de 
métodos que permitan, en función de Ja mínima iníonnación con la que muchas veces 
se cuenta, estimar el valor de propiedades sumamente valiosas, tales como la presión y 
temperaturas pseudocríticas. Uno de Jos parámetros que pueden utilizarse, dada Ja 
facilidad de su obtención. es Ja densidad relativa, alrededor de Ja cual se han construido 
una gran cantidad de métodos prácticos de estimación de propiedades, tales corno 
correlaciones empíricas y nomogramas. 

A continuación, se mostrarán algunas de las correlaciones más comunes para la 
estimación de propiedades pseudocriticas tomando como parámetro de entrada a Ja 
densidad relativa anteriormente mencionada. 



ECUACIÓN DE EDMISTER 1 

Edmister propuesto la siguiente ecuación para obtener la temperatura pseudocriticu de 
gases con un peso molecular entre 16 y 26: 

Tpc = 190 + 9076 • MW ..•.....•...•...•.......••.....•...•..... (2.6.39) 

Siguiendo Ja misma línea .. SUTrON propuso una ecuación semcjantt: para In obtención 
de Ja presión crítica como se muestra a continuación: 

Ppc = 756.8 - 13 1 • y ........................••••.................................... (2.6.40) 

ECUACIONES DE BROWN 1 

Estas ecuaciones fueron obtenidas a panir de una serie de nomogramas. que fué la 
forma en que el autor presentó sus observaciones originalmente .. usando Ja densidad 
relativa de Ja mezcla gaseosa como parámetro de entrada. El autor propone dos 
conjuntos de ecuaciones~ uno para sistemas de gas natural ó prácticamente sin 
impurezas y otro para sistemas de gas y condensados. 

A)Sistema de gas natural 
Tpc = 168 +325 • y - 12.S • y'. ............................................................ (2.6.41) 
Ppc = 677 + 15 • y - 37.5 •y' .•.......................................................... (2.6.42) 

B)Sistema de gas y condensado 
Tpc = 187 + 330 •y- 71.5 •y ' ............................................................. (2.6.43) 
Ppc = 706 - S 1. 7 • y - 11.1 •y' ............................................................ (2.6.44) 

donde las propiedades pseudocriticas están expresadas en unidades inglesas (ºR y psia) 

ECUACIONES DE THOMAS ' 
Estas ecuaciones están basadas en un ajuste realizado al trabajo desarrollado por Brown 
mostrado antcrionncntc. y ..:n donde Jos autores proponen los siguientes rangos de 
aplicación de sus e.xpresiones; 

-Presencia menor ó igual al 3% de H 2 S 
-Prc!:>cncia 1ni.:nur ó igual aJ 5% de C02 

-Presencia menor ó igual .al 7% de impurezas totales. 
Las ecuaciones propuestas son: 

Tpc = 170.491 + 307.344 • y .•...•...•••••...•••••..••...•.•..•...•. (2.6.45 > 
Ppc = 709.64 - 58. 718 • y ........................................... (2.6.46) 
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Según los autores, estas ecuaciones tienen una desviación máxima de 6o/o dentro de los 
límites anteriormente descritos. Wichert y Aziz propusieron una corrección para las 
expresiones anteriores a fin de utilizarlas para predecir las propiedades de sistemas que 
contuvieran un porcentaje alto de gases amargos: 

& = 120. {(CO, + H,S) 0
··- eco,+ H,S) •• ) + 15. ( H,S º·'- H,S ') ............. (2.6A7) 

donde CO;: y HiS son las fracciones molares de las impurezas respectivas. 
La correción se aplica de la siguiente manera: 

T·pc = Tpc - & •••••••••••••••••••.•••••••••••••••••••••.•••••• (2.6.48) 
p·pc = Ppc • T·pc I (Tpc + H,S • ( 1 - H 2S) • &) ••••••••.•••••••••••••• (2 .. 6.49) 

Cabe hacer notar que en caso de no contarse con las fracciones molares de tas 
impurezas. en ambas correcciones el valor de las propiedades críticas no se altera,. 
pudiéndoseles implementar fácilmente en un programa de cómputo. 

2.6.2-CARACTERIZACION DE LA FRACCION PESADA C 7 •• 

Los fluidos de yacimiento son mezclas multicomponentes, consistentes primariamente 
en hidrocarburos pertenecientes a las siguientes tres clases: 

l)Parafinas.- También conocidas como allcanos, consisten en cadenas de segmentos de 
hidrocarburos. tales como -CHi ó -CH3 • Las moléculas pueden ser no ramificadas. en 
cuyo caso se conocen como alkanos ó parafinas normales, en tanto que si presentan 
alguna ramificación. son conocidos como isoalkanos ó isoparafinas. La principal 
característica de esta clase es la presencia de enlaces simples entre los átomos. La 
parafina más simple es el metano CH.a y también es, desde el punto de vista de la 
composición molar, el componente más común de los fluidos de yacimiento. 

2)Naftenos.- Llamados también cicloalkanos son hidrocarburos similares a las 
parafinas. pero difieren de éstas por la presencia de una ó más estructuras cíclicas. Los 
átomos de estas cadenas cíclicas se encuentran conectados entre si por enlaces sencillos. 
siendo usual encontrar que seis átomos de carbono se encuentran unidos en una 
estructura en anillo. 

3)Aromáticos.- son hidrocarburos que contienen una ó más estructuras de anillo 
similares al benceno C6~, estando los átomos conectados por dobles enlaces 
aromáticos. Los compuestos aromáticos policiclicos ó asfaltenos tales como el 
naftaleno C 10H 1 y el antraceno C 14H 10 pueden también estar presentes. 

66 



Apanc de Jos componentes hidrocarburos anterionnente mencionados. pueden 
encontrarse con relativa frecuencia nitrógeno N:?• dióxido de cai·bono CO:? y sulfuro de 
hidrógeno H:?S en cantidades más ó menos de consideración. Finalmente las mczcla.s de 
yacimiento pueden contener helio. mercurio y compuestos organometd.licos 

Para mezclas de aceite y gas. el comportamiento de fase y propiedade.s fisicas tales 
como densidades, viscosidades y entalpías son determinadas únicamente en base al 
estado del :::;istcma. es decir. en función de la temperatura. presión y composición del 
anismo. pero para silnular el co1nportamiento de fase y las propiedades fisicas de las 
mezclas de hidrocarbuos de manera precisa. es necesario tener información detallada y 
precisa acerca de la composición de cada mezcla. por lo que a continuación se hará un 
breve recuento de las técnicas que se utilizan actualmente para hacerlo. 

CROMATOGRAFIA DE GAS Y DESTILACIONES TBP(True Boiling Point). 
Tradicionalmente9 la información de la composición en la industria petrolera ha sido 
reportada hasta el componente C 7 .,.. y se obtenía de destilaciones fraccionadas a baja 
temperatura. Jo que no ofrecía la precisión adecuada para el modelado preciso del 
comportamiento de fases de Jos sistemas de hidrocarburos analizados. por lo que tuvo 
que recurrirse a mejores herramientas y técnicas. 

ANÁLISIS DE LA FASE GASEOSA. 
La cromatografia de gas se basa en el uso de columnas capilares que permite la 
identificación de un mayor número de componentes individuales de Jo que era posible 
anteriormente. La descripción composicional del fluido del yacimiento es hecha por 
medio del anillisis por separado de las fases liquida y gaseosa~ las cuales~ cuando son 
recombinadas en la correcta proporción gas-liquido. propon:ion¡irá la composición de la 
muestra del yacimiento en cuc.:stión. La dc.:scripción cornposicional de la fase gaseosa es 
llevada a cabo en un solo paso: 

A) De N:. CO_ .. C 1-Cao por mc.:dio de cromatografia de columnas capilares~ mientras que 
el anñlisis de la tb.se liquida se lleva a cabo t:n dos pasos: de C 111• por medio de 
cron1atografia de colun111as capilar\!'s 

B)De c,(O a c.:!H• usando un aparnto de minidestilación. 

Los n.:!>ult .. u.Jus del 1.1110.ilisis Lh.· la tase gaseosa y de los co1nponc.:nll:!'.o ligeros de la l'Usc 
liquida se arrojan en una gr;ifica llamada croanatograma que presenta los resultados en 
forn1a de picos que son posteriormente interpretados por 111cdio de un progratna de 
calibration i;on l..jltC cuenta el i:quip~ pcnniticndo la identificación de Ja presencia dc 
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oxígeno, dióxido de carbono y aproximadamente 60 hidrocarburos de C 1 a Cio-.-· Esta 
información es demasiado detallada para propósitos prácticos, por lo que es necesario 
reagruparla, con lo que se obtienen descripciones satisfactorias de la composición de la 
fase gaseosa. 

AnAlisis de la fase liquida. 
La fase líquida de los hidrocarburos es una mezcla mucho más compleja que la fase 
gaseosa, ya que aparecen muchos más componentes que en un cromatograma de gas 
típico, presentándose una considerable superposición de los picos a medida que el 
número de carbonos crece. lo cual hace imposible una buena determinación cuantitativa 
mediante la cromatografia de gas, de los componentes más pesados. 

El cromatograma de gas para el aceite en el análisis hasta C 1o- es obtenido por medio de 
la adición de una columna extra al cromatógrafo normal. generalmente empacada con 
silica gel. 

Para cuantificar adecuadamente a los componentes individuales, una sustancia de 
referencia de cantidad conocida es agregada a la muestra, con lo que se puede 
compensar por las pérdidas de la columna que se sabe se presentan en sustancias con 
número de carbonos de 15 en adelante. La cantidad de referencia es normalmente iso­
octano, el cual normalmente no se encuentra presente en los aceites de ocurrencia 
natural. 

En forma semejante al análisis para el gas, un programa de calibration permite la 
identificación y cuantificación de los componentes presentes entre C 2 y C..,. y 
posteriormente reagn.ipado para su utilización práctica. En adición a las fracciones en 
peso de los grupos tales como los C 79 se puede calcular pesos moleculares promedios. 
densidades promedio, propiedades críticas y distribuciones de los componentes de las 
tres clases de hidrocarburos presentes para cada uno de los grupos hasta e 10-· 

La identificación de los componentes en el rango de C 10 a C 20 se vueve impráctico, 
debido a las limitaciones descritas anteriormente, por lo que debe optarse por una nueva 
técnica, la destilación. 
Para llevarla cabo, se requiere una muestra de por lo menos 100 mi para los aparatos de 
destilación comerciales y la técnica de destilación se basa en algunas modificaciones al 
procedimiento ASTM D-2892 para la destilación del punto de evaporación verdadero, a 
fin de que se ajustara a los rangos de temperatura propuestos por Katz y Firoozabadi. 

El proceso de destilación resulta en un reporte! en forma de tabla donde se presenta la 
descripción del componente elegido, la temperatura a Ja cual se obtuvo al componente. 
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la f"racción en peso del componente, la función acumulada del peso .. peso molecular. 
fracción molar. función acumulada de la fracción moJar. densidad, fracción de volumen 
y función acumulada del volumen. La presión de operación es la atmosférica en 
componentes hasta Cio. en tanto que para componentes de Cm hasta Cw-· Ja destilación 
se lleva a cabo a una presión de vacío de 20 mm Hg a fin de reducir el nivel de 
temperatura y evitar el rompimiento ténnico de la muestra. 

Tanto para las fracciones de hidrocarburos como para los residuos es importante no sólo 
conocer la inf'ormación composicional, sino que también es necesario conocer sus 
propiedades fisicas. tales como densidades, pesos moleculares y distribuciones de 
parafinas, naftenos y aromáticos, ya que estas propiedades y distribuciones serán 
diferentes para cada sistema y ayudarán a distinguir Jos productos de cada yacimiento. 
La determinación por medios experimentales de tales propiedades fisicas son de gran 
precisión, por Jo que su utilización se hace totalmente necesaria.. pero debido a que no 
siempre puede contarse con tal ayuda, se han desarrollado una gran cantidad de 
ecuaciones empíricas que sirven para obtener,. a grosso modo, una estimación de dichas 
propiedades fisicas que se utilizan en múltiples aplicaciones,. entre ellas. la 
determinación de los parámetros de las dif"erentes ecuaciones de estado. algunas de la 
cuales se presentan a continuación. 

CARACTERIZACIÓN DE LA FRACCIÓN PESADA C 7 •• 

Prácticamente todos los sistemas de hidrocarburos de ocurrencia natural. contienen una 
cierta cantidad de f"racciones pesadas que no están bien definidas ya que no se trata de 
mezclas de componentes discretamente distribuidos. por lo que se las agn..ipa en una 
f'racción única. conocida como f"racción C 7 .._. Una apropiada descripción de las 
tracciones pesadas y otras tracciones no definidas es esencial para realizar cálculos 
confiables de equilibrio de fases y estudios de modelado composicional. 
Frecuentemente, un análisis de destilación ó un análisis cromatográfico está disponible 
para esta fracción indefinida. Otras propiedades fisicas, tales como el peso molecular y 
densidad relativa pueden ser medidas para la f'racción molar completa ó para los 
diversos productos de Ja destilación por separado. 

A fin de usar los modelos termodinámicos de predicción de propiedades como Jas 
ecuaciones de estado, para establecer el comportamiento volumétrico y de fase de 
mezclas complejas9 se debe ser capaz de proporcionar el factor acéntrico y las 
propiedaes criticas de las fracciones definidas e indefinidas del sistema, siendo el 
problema a resolver la caracterización adecuada de esa fracción indefinida en términos 
de sus propiedades fisicas. Jo que ha consumido considerables recursos dentro de la 
Industria Petrolera. 
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Con el paso del tiempo .. se han desarrollado numerosos procesos de caracterización .. 
algunos de los cuales gozan de amplia aceptación por ta razonable precisión que se 
obtiene de ellos. mostrándose a continuación algunos de ellos. 

MÉTODOS BASADOS EN LA DETERMINACIÓN DE PARAFINAS. 
NAFTENOS Y AROMÁTICOS. 1 

El gran número de compuestos hidrocarburos hacen que el petróleo crudo de 
ocurrencia natural sea agrupado en varias series químicas de compuestos. Cada serie 
consiste en aquellos compuestos similares en su conformación molecular y 
características. existiendo dentro de ellas compuestos que van desde los 
extremadamente ligeros ó quimicamente simples. con10 el metano. hasta los pesados ó 
químicamente complejos .. suponiéndose en general que las fracciones C;o- están 
compuestas por las tres clases de grupos de hidrocarburos vi~to.s antcrionnentc. 

De aquí en adelante se les denominara .. clases PNA .. que es como son conocidas dentro 
del medio. Como se n1cncionó anteriormente. el contenido de PNA puede obtenerse por 
1nedios cromatogrñficos ó destilaciones, siendo más utilizables éstas últimas. donde la 
fracción pesada es sujeta primero a una estandarización analitica a presión atmosférica 
y, posteriormente .. a una presión de vacío de 40mm Hg. tomándose la temperatura 
donde se condensa la primera gota de fracción destilada. El proceso anterior lleva a la 
obtención de por lo n1enos diez fracciones separadas. la priml!'ra a 50 ºC y las siguientes 
a incrementos de :!5 ºC. obteniéndose para cada fracción el peso 1nolecular. densidad 
relativa y volumen específico entre otras mediciones importantes. identificándose a las 
diferentes fracciones obtenidas por los rangos de temperatura de evaporación en donde 
fueron obtenidas. 

General111ente se utilizan cinco métodos diferentes par~ determinar el punto dl?' 
evaporación normal de las fracciones del crudo: 

1 )Punto de C"vaporación promedio volumétrico. definido mat.:ni.úticani.entc por: 

1·.-181' ~ L».Th • .................................. 1::.0.2.1) 

donde Tt>, es la temperatura d~ evaporación de la fracción '"¡·· en ºR y v, la fracción de 
volumen de la fracción destilada . 

2)Punto de evaporación promedio basado en el peso molecular. definido por: 

.\nJ:.JBP = Lw,Tñ, .............................. (~.6.::?.2) 

donde'"'"• es la fracciÓn del peso correspondiente n la fracción··¡··. 
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J)Punto de evaporación promedio molar. definido por: 

.\IABP = ~x,Th, .......•..............•........ (2.6.2.3) 

donde x, es la fracción molar de la fracción destilada -i-

4)Punto de evaporación promedio cúbico. definido por: 

C:.4BP = l ~:X. Th,' ')' •••••.••••••••••••••••••• (2.6.2.4) 

S)Punto de evaporación medio: 

.\/E.JI"/•= .\f.·IBP;CAIJP •...•........... (~.6 .:!..S) 

Estas cinco expresiones para calcular los puntos de evaporación normales proporcionan 
resultados que no difieren significativamente en fracciones con puntos de evaporación 
próximos. Los tres parámetros (peso molecular. densidad relativa y la relación 
V ABP/MWABP son usadas. como se mostrará a continuación. para estitnar el 
contenido PNA de la fracción pesada. el cual cs. a su vez. usado para determinar las 
propiedades criticas !" factor acéntrico de la fracción. mostrándose a continuación 
algunos métodos propuestos . 

MÉTODO DE ROBl!'ISON-PENG. 1 

Los autores propusieron la siguiente metodología para caracterizar las fracciones 
pesadas de los hidrocarburos: 
1) Calcular el contenido PNA( "1.~X .... XA) de la fracción indefinida por medio de las 
siguientes ecuaciones: 

·-~-~-. = 1 ................................................ 1::.6.::.61 

,.~[;\fl>;Tb,X,j = (MW)l MH~·IBl'l. ........... (::.6.2.7) 

-~[ .. \fll;X,] = Mll' ................................. (:::?.6.2.8) 

71 



donde X 1., XN, XA son las fracciones molares del grupo parafinico, del grupo nafténico y 
del grupo aromático de la fi-acción indefinida, MWABP es et punto de evaporación 
referenciado al peso molecular, MW es el peso molecular de Ja fracción indefinida .. 
MW¡ el peso molecular promedio de cada fracción destilada y Tb¡ es el punto de 
evaporación de cada fracción en ºR. 

Los autores plasmaron las anteriores ecuaciones de tal manera que pudieran ser 
resueltas como un sistema para las fracciones molares de los grupos~ la forrna del 
sistema se muestra a continuación: 

[(MW~Tb),. 
(.\IU"J,. 

( .ttu-· • ThJ, 

(MW), 

, 1x •. 1 r , \ 
( A/11 ... Tb) l x, J=I .\11v•11·.-111r l 

( .llWJ , .\", l Mii" ) 

Los autores hicieron hincapic! en Ja posibilidad de obtener volares negati\'os para Jos 
contenidos PNA, y a fin de prevenirlo, impusieron las siguientes condiciones limitantes: 

O<=X,.<=0.9 

Corno puede presentarse Ja posibilidad de no contarse con el punto de evuporac1on 
pro1ncdio basado en el peso W ABP y los pesos rnnh:cularcs de las fracciones. s~ 
propuso también un conjunto de ecuaciones basadas en el número dr: carbonos de las 
fracciones que permiten obtener buenas aproxirnaciones de ambas propiedades: 

A)Obtcnción de Jos puntos dt: evaporación de los grupos PNA. 

Ln(Tb,.J = Ln ( 1.8) + t,fa.(n- 61"-'] ....................... (:!.6.:!.9) 

Ln(Tb~) = Ln ( 1.8) + t.1<1.(n- 71" 'j ...................... (:!.6.:!. I 0) 

Ln(TbA)=Ln (1.8) + t,fa.<n-71""'] ...................... (:!.6.:!.l 1) 

donde ··n·· es el número de carbonos en Jn. fracción indctin ida y .. a,·· son Jos coeficientes 
dados en Ja siguiente tabla: 



Grupo parafinico Grupo naftt.!nico Grupo aromático 
Coeficiente P N A 

a 1 5.8345183 5.8579332 5.86717600 
a 2 0.84909035E-I 0.79805995E-1 0.80436947E-1 
a 3 -0.52635428E-2 -0.43098IOIE-2 -0.47136506E-2 
a 4 0.21252908E-3 0.14783123E-3 0.18233365E-3 
a, -0.4493363E-5 -0.27095216E-5 -0.38327239E-5 
a,, 0.37285365E-7 0.19907794E-7 0.32550576E-7 

TABLA 2.6.6.- COEFICIENTES DE LOS GRUPOS PARAFÍNICO. NAFTÉNICO 
V AROMÁTICO 

B)Detenninación de los pesos moleculares de los tres grupos: 

MW,. = 14.026*11 + 2.016 ...................................... (2.6.2.11) 

MWs= 14.0::!6* n-14.026 ................................... (2.6.:?.1:?) 

MW" = 14.026 • n - 20.074 ................................... (2.6.2.13) 

::?) Habiendo obtenido el contenido de PNA de la fracción pesada. se procede a calcular 
la presión critica~ temperatura critica y factor acéntrico de la fracción por medio de las 
propiedades de cada grupo. por n1cdio de las siguientes expresiones: 

Pe:= x •. • Pe¡.+ X-.:. Pe,+ XA. PcA ..................... (2.6.2.14) 
Te:...; X 1."' Tcp + XN •Tes+ XA • TcA·····················(2.6.2. l 5) 

Las propiedades de cada grupo se obtienen por medio de: 

Pcr = 20b(~~o;76 :,:':~;:;~136 .............................. (:?.6.2. l 4a) 

_ 206.12096"'n-::!06.1:!6096 ., 6.., I b) 
PcN - (0.::!:?7 •,, - 0.137)·' ·························<-· ·-· 4 

PcA= 206.:~.~~~:::=~~~~~17s0-t ......................... (2.6.2.14c) 

r 3• tog( r,·,.' • l- 350195~ l 
Tco•s.-' = S(Tbl,..~ .. l t + 7 •(t + w,.' , ) J" ................. (2.6.2. lSa) 
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donde el factor S es definido por: 

A)para el grupo parafinico: 
S = 0.996704 + 0.00043 ISS•n 

B)para los grupos nafténico y aromático: 
S = 0.99627245 + 0.000431SS•n 

El factor acéntrico de cada grupo se obtiene por: 

°'• = 0.0432•n + 0.0457 ..........•.•...•............•. (2.6.2.l 7a) 

o>N = 0.04J2•n - 0.0880 •........•.•••••..••.........•. (2.6.2. l 7b) 

°'" = 0.044S•n - 0.0995 ..................•.......•.... (2.6.2.17c) 

y el factor acéntrico de la fracción se obtiene por medio de la correlación de Edmister 
vista anterionnente: 

3•(1og(Pc/ 14.7)) 
ro= 7•((Tc/Tb-I)] 1 .....••...............•........ (2.6.2.17) 

donde ro es el factor acéntrico de la fracción pesada.. Pe es la presión critica de la 
fracción pesada es psia, Te es la temperatura critica en ºR y Tb es el punto de 
evaporación promedio basado en el peso en ºR. 

MÉTODO DE BERGMAN 1 

Bergman y colaboradores propusieron un detallado procedimiento para la 
caracterización de las fracciones indefinidas de hidrocarburos basándose también en el 
contenido de PNA. al analizar extensivamente datos experimentales en gases sin 
impurezas y sistemas de condensados y supusieron que los tres grupos tenían el mismo 
punto de evaporación~ dando por resultado el siguiente método: 

1) Estimar la fracción del peso del contenido de arómáticos en la fracción indefinida por 
medio de: 

w .. = 8.47 - K_ .....•.............•.•...........•...•...... (2.6.2.18) 
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donde w" es la fracción del peso de aromáticos .. Kw- es el factor de caracterización de 
Watson, definido por K,. = Tb113/y donde y es la densidad relativa de la fracción 
indefinida y Tb es el punto de evaporación basado en el peso en ºR. 

Los autores impusieron la siguiente limitante al contenido de aromáticos: 

0.03 <= W A <= 0.35 

2)Con la estimación del contenido de aromáticos., las fracciones del peso de los grupos 
parafinico y nafténico son calculados al resolver el siguiente sistema de ecuaciones 
lineales: 

W,+WN= l -W,. ............................................ (2.6.2.19a) 
Wp/y ,+ W,/y N = l/y -W ,.ty,. ..........•................ (2.6.2.19b) 

donde W p .. W"' son las fracciones en peso del grupo parafinico y nafténico .. y es la 
densidad relativa de la fracción pesada y y P• YA 9 y N son las densidades relativas de cada 
grupo9 las cuales pueden obtenerse de : 

y r = 0.582486 + 6.9481 E -4•( Tb - 460 ) - O. 75728 l 8E -6•( Tb - 460 )2 
+o.3207736E -9 • ( Tb - 460 )'. .....•................ (2.6.2.19.b. l) 

y N = 0.694208 + 4.909267E -4 • ( Tb - 460 ) - 0.659746E -6 • ( Tb - 460 )2 
+ 0.330966E -9 • ( Tb - 460 )' ........................ (2.6.2.19.b.2) 

y,.= 0.916103 - 2.50418E-4 • ( Tb- 460) + 0.357967E-6 • ( Tb -460 )2 
-0.166318E -9 • ( Tb -460 )' ................................ (2.6.2.19.b.3) 

Los autores establecieron un contenido mínimo de parafinas de 0.20. Para asegurar que 
este valor mínimo es alcanzado,, la estimación del contenido de aromáticos que 
proporciona valores negativos de Wr es incrementado en 0.03 hasta un máximo de 15 
veces hasta que el mínimo contenido de parafinas exceda de 0.2 .. y puntualizaron que 
este procedimiento da buenos resultados para fracciones por arriba de Cis· 

3) Se procede a calcular las propiedades críticas y et factor acéntrico de cada grupo por 
medio de las siguientes expresiones: 

-Parafinas: 
Te,= 275.23 + 1.206 • (Tb - 460 ) - 3.2984E -4 • (Tb - 460)2 ....... (2.6.2.20a) 
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Pe,= 573.001 I - 1.13707 • (Tb - 460) + l.31625E -3 • (Tb - 460)' 
- 0.85103E -6 • (Tb - 460)' ............................ (2.6.2.20b) 

m 1• = 0.14 + 9E -4 • (Tb - 460) + 0.233E -6 • (Tb - 460)2 ..... (2.6.2.20e) 

-Naftenos: 
TeN = 156.8906 + 2.6077 • (Tb -460) - 3.801E-3 • (Tb - 460)' 

+ 0.2544E -5 • (Tb - 460)·1 
•••••••••••••••••••••••••••••••••••••• (2.6.2.::?0d) 

Pe"= 726.414 - 1.3275*(Tb - 460) + 0.9846E -3 • (Tb - 460» 
-0.45167E -6* (Tb - 460J' ....................................... (::!.6.2.20e) 

W...: =ro .. - 0.075 ................................................... (2.6.2.20() 

Los autores proporcionaron valores especiales para el factor acéntrico de los naftenos 
C 8 .. C" .. Cw: 

-Aromáticos: 

Cs: WN = 0.26 
C.,: ro,..= 0.27 
C 111 : ro:-.i =0.35 

Te,.= 289.535 + l. 7017 • (Tb -460) - l.5843E -3 • (Tb - 460)' 
+ 0.8::!358E -6 • (Th - 460) 1 

••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••• (2.6.2.20g) 

PcA = 1184.514 - 3.44681 • (Tb - 460) + 4.5312E -3 • (Tb - 460)2 

- 0.23416E -5 • (Tb- 460)1 
••••••••••••••••••••••••••••••••••• (::!.6.::!.::?0h) 

4) Calcular la presión crítica~ temperatura crítica y t3ctor acéntrico con las siguientes 
ecuaciones: 

Te= Xp •Te,.+ X'\: • Te!'.:+ X"' • Tc" ..................... (2.6.2.~ 1 b) 

ro= x .. • Wp +X:-,:. (l)!'..; + x.'\ ... (!} A,·····················<2.6.2.2Ic) 
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Tanto el método de Bergman~ como el de Robinson-Peng no se reco1niendan para 
caracteri7..ar fluidos de yacimiento con fracciones pesadas por arriba de C:?u· 

MÉTODO DE ROWE. 1 

Rowe propuso una serie de correlaciones para estimar el punto normal de evaporación. 
la tennperatura critica y presión crítica de la fracción pesada C; ... en ºR y psia. ba..<iado en 
el hecho que la t'"r.icción .. agrupada .. se comportaría como una parafina normal. Rowe 
usó el número de átomos de carbono ··n .. como el parámetro de correlación .. proponiendo 
el siguiente número de fonnulas para caracteriz.ar a la fracción C; .. : 

a) Ten. = 1.8•(961 - 1 o•¡ .........•............ (2.6.2.22a) 

donde Tcc..~ .. es la temperatura critica de la fracción C; .• expresada en ºR y el exponente 
-a··está definido por: 

a= 2.95597 - 0.090597 • n"' ........... (2.6.2.22a. I) 

donde ··n·· es el número de carbonos. obtenido de la siguiente relación: 

n = (MWc1 . - 2) / 14 ........................ (2.6.:2.:!:?a.2) 

y Mwc; ... es el peso molecular de la fracción. 

b) Pcc,:~- = IO(!l•Yi¡ Tcc;-······················<2.6.2.2:?.b) 

con ··y·· definida como: 

y= -0.0137726826. "+ 0.6801481651 •.............. (2.6.2.22b.1) 

c) Tbc-- = 4.347E -4 • Tcc7 • 2 + :?65 ........ (2.6.:?.:?:?c) 

MÉTODO DE STANDING. 1 

Este tnétodo si.: basa en un ajuste realizado por el autor a las correlaciones gcificas de 
Matthe,vs. Roland y Katz para obtener las propiedades criticas de la fracción C 7 .. : 

Tcc7 • = 608 + 364 • log(MW0 • - 71.::!) 
+ (2-150 • log(MWc•·) - 3800) • log(yp_) .............. (2.6.2.23a) 
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Pe<"'-= 1188 - 431 • log(MWc7 - - 61.1) + (2319 - 852 • log(MWc7 - -

53.7)) • (Yc7.--0.8) ..•.. (2.6.2.23b) 

donde MWc7 - y Yc7 ... son respectivamente. el peso molecular y la densidad relath·a de la 
fracción pesada. 

MÉTODO DE KATZ...FIROOZABADI. 1 

Los autores presentaron un conjunto de propiedades de fracciones de hidrocarburos de 
c6 a c .. $ en forma tabular. entre los que se cuentan el peso molecular .. punto de 
evaporación especifico y la densidad relativa. basándose en un análisis de las 
propiedades fisicas de 26 sistemas. entre condensados e hidrocarburos líquidos de 
ocurrencia natural. 

Whitson. al revisar el trabajo en forma posterior. encontró inconsistencias en los datos 
correspondientes al peso molecular al compararlos con los datos de donde fueron 
desarrollados. iniciándose dicha inconsistencia a partir de la fracción C 22 a la C.45 • por lo 
que modificó Jos valores originalmente proporcionados a fin de hacerlos consistentes 
empleando la correlación de Riazi-Dauben a fin de extrapolar Jos datos de peso 
molecular en los valores con problemas. Los coeficientes de dicha correlación fueron 
recalculados por medio de una rutina de regresión no lineal y se procedió a recalcular 
dichos valores. Whitson también calculó las propiedades críticas y el factor acéntrico de 
las fracciones c6 hasta c4.5 como funciones de su punto de evaporación, densidad 
relativa y los valores modificados del peso molecular, las cuales pueden verse en el 
Apéndice 11. 
El uso de tales valores tabulados puede ser poco práctica, por Jo que Ahmed los 
correlacionó con el número de átomos de carbono de Ja fracción por medio de un 
programa de regresión, obteniendo la ecuación siguiente: 

0 = a 1 + a 2 • n + a 3 • n 2 +a,.• n 3 + a.5 I n ......................................... (2.6.2.24) 

donde E> es cualquier propiedad fisica, n es el número de carbonos y a 1-a.5 son 
coeficientes de 101 tabla siguiente: 

e ª• ª2 a3 ª" ª" 
M\\' -J3J.l 1375 24.96156 -0.340790.:?2 2.4941184E-J 468.32575 

Te ºR 915.53747 41.421337 -0.7586859 5.8675351E-3 -J.302878E+3 
Pe psia 275.56275 -)2.522269 -0.29926384 -2.845213E -3 J.71 J7:?3E +3 
Tb ºR 434.38878 50.125279 -O. 9027283 7.0280657E-3 -601.85651 

-0.50862704 8. 700211 E -2 -1.848482E-3 l.466389E -5 1.8518106 
y 0.86714949 3.414341E-3 -2.839627E-5 2.494331E-8 -1.1627984 

Ve ft'llb 5.223458E-2 7.870914E-4 -1.932443E -5 l.754726E-7 4.401795E -2 
TABLA 2.6.7.-COEFICIENTES PARA LA CORRELACIÓN GENERALIZADA 
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MÉTODO DE RIAZl-DAUBERT. 1 

rsrA 
SALIR 

TES1S 
BE LA 

NO DER 
BllLIOTECI 

Aunque no se trata de un método propiamente dicho~ sino de una modificación de los 
parámetros de entrada~ estas expresiones gozan de gran aceptación por su simpJicidad y 
razonable aproximación. Los autores sugirieron que sus expresiones podían ser usadas 
para predecir las propiedades fisicas usando la siguiente sustitución: 

Propiedad física 
Te 

Pc,Mw,y, Ve 

MÉTODO DE CAVETT. 1 

Punto de evaporación promedio 
Punto de evaporación promedio molar 
Punto de evaporación medio. 

Con el punto de evaporación apropiado, Ja correlación de Cavett puede ser usada para 
predecir las propiedades críticas de Ja fracción pesada. Cavett propuso al punto de 
evaporación molar para calcular Te y el punto de evaporación medio para obtener Pe. 

MÉTODO DE WILLMAN-TE.IA.1 

Los autores proporcionaron correlaciones para determinar la presión critica y la 
temperatura crítica de la serie de alkanos normales homóloga, usando el punto normal 
de evaporación y el número de átomos de carbono de los alkanos normales como 
parámetros de correlación. Una característica de este método es la capacidad de 
extender su aplicabilidad de predecir las propiedades críticas al recalcular Jos 
exponentes de las expresiones originales. lo que se logra mediante el uso de un modelo 
de regresión no lineal para obtener el mejor ajuste posible. Este ajuste se realizó sobre 
valores experimentales de los trabajos de Bergman y Whitson, estando dadas las 
ecuaciones por: 

Te = Tb • ( 1 + ( 1.25127 + 0.13 7242 • n)""·"84
"

06
") •••••••••••••••• (2.6.2.25a) 

Pe= (339.0416805 + 1184.157759 • n)• (0.873159 + 0.54285 • n)"'-926'°"9 

(2.6.2.25b) 

donde n es el número de carbonos y Tb es el punto de evaporación medio. 
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MÉTODO DE WHITSON. •• 
Whitson no desarrolló ecuaciones como los otros autores aquí mencionados sino que 
dedicó sus esfuerzos a observar cuáles eran las correlaciones que mejores resultados 
arrojaban al ser usadas en combinación con una ecuación de estado. al analizar seis 
fluidos de yacimiento con un extensivo análisis de sus fracciones pesadas y datos 
experimentales conocidos. y considerarlos como representativos de la gama sumamente 
amplia de fluidos que se encuentran en la naturaleza. 

Whitson encontró que variaciones relativamente pequeñas en las propiedades críticas y 
factor acéntrico se reflejaban en diferencias significativas en las predicciones de las 
ecuaciones de estado, y concluyó que no existe una correlación ó esquema de 
caracterización superior a los otros, pero de las observaciones que realizó con las 
predicciones hechas con la ecuación de estado. hizo las siguientes sugerencias: 

-Para la obtención de la presión crític~ se sugiere la utilización de la correlación de 
Kesler-Lee .. pero se pueden obtener resultados equivalentes con la correlación de Riazi­
Daubert. pero ésta sufre la desventaja de requerir de dos ecuaciones para Pe a fin de 
cubrir un espectro co~pleto de punto de evaporación. 

-Para la temperatura crítica. se sugiere el uso de la correlación de Kesler-Lee .. pero 
nuevamente la correlación de Riazi-Daubert proporciona resultados ligeramente 
superiores. 

-Para el factor acéntrico, también se sugiere la correlación de Kesler-Lee. pero con las 
reservas del caso, ya que puede, en los análisis con ecuaciones de cierto tipo. ayudar a 
las predicciones de la densidad. 

-El peso molecular puede ser obtenido mediante la correlación de Hariu-Sage. pero 
podría intentarse una comparación con la de Kesler-Lee. 

Estas sugerencias deben ser utilizadas con las reservas del caso, ya que se hacen en 
función de su funcionamiento con las ecuaciones de estado de Zudkevitch-Joffe y Peng­
Robinson. 
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Método de Pedersen-Fredenslund-Tbomassen. 1 

En Ja misma linea que el anterior. Jos autores realizaron estudios intensivos con Ja 
ecuación de Soave-Redlich-Kwong en sistemas del mar del None. con Jo que sugieren 
eJ uso de las correlaciones de Kesler-Lee para obtener m y las relaciones de Cavett para 

~ Pe y Te~ de los grupos PNA present~s en una fracción destilada ó fracción TBP. en tanto 
que las propiedades de Ja fracción total es hallada como promedios molares y las 
densidades relativas de los componentes PNA son halladas a panir de la densidad 
relativa total .. por medio de las siguientes relaciones: 

SG, = J. J :! SG, .......................... (2.6.2.:!6a) 

SGA = ( 1.21 + 0.008 - (CN -6)) • SG, ....•.............. (2.6.:?.:?6b) 

donde CN es eJ número de carbonos. En aqueJlos casos donde no se cui:ntc con un 
análisis de productos PNA. esta debe ser estimada a pan ir de las fracciones destila.das. 
El indice de refracción visto anteriormente~ denominado por .. n... de cada fracción 
destilada es calculada a partir de su densidad relativa, el punto de evaporación normal y 
el peso molecular. usando la siguiente expresión: 

n = (~)' · ................................ (:?.6.2.:?6c) 
/-1, 

"T· es un factor de caracterización que se obtiene de alguna de las siguientes 
correlaciones: 

1 = J.583E -3 • Tb 1 uir • (~f\\" I Prº.4737 pant MW < .:?00 ........... (.:?.6.:.2:6d) 
1 = J.4E -3 • Tb 1 •N• (l\1\\" ~--.r038"4 para MW>:!00 .................... (.2.6 . .:.:!6c) 

donde MW es el peso molecular. Tb es el punto de evaporación en ºR y p ~$ JJ densidad 
del líquido i:n glcn1·1 a =OºC y J atm. Basándose en el indice de refracción .. la densidad 
relativa y el peso molecular. la distribución de PNA (en porcentaje 1nolar). puede ser 
estimado como lo describen Nes y \Vesterns: 

V= 2.51 * (0 - 1.475) - p + 0.85 l ....................... (2.6.2.26f) 
w = p - 0.851 - 1.11 • (n - l .475) ....................... (2.6.2 . .:?6g) 
º/oA = 430 • v-+- 3660 I MW para v>0 ................ (2:.6.:! . .:?6h) 
%A= 670 • v -- 3660 I MW para v<0 ................. (2.6.2.2:6i) 
R = 820 • ,,. -+- J 0000 ' MW para w>0 ................ (2.6.2.:!6j) 
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R = 1440 • w + 10600 / MW para w<0 .•........... (2.6.2.26k) 
o/oN = R - %A .•..•................................••................ (2.6.2.261) 

o/oP = 100 - R .....•.....•....•...........•...........•............. (2.6.2.26m) 

A fin de usar las correlaciones sugeridas, se deben estimar Tb y SG del residuo de Ja 
destilación, por lo que los autores sugieren una distribución logarítmica para Ja 
densidad relativa contra el número de carbonos, pudiéndose utilizar la siguiente relación 
para obtener los puntos de evaporación de los pseudocomponentes: 

Tb = 97.58 • MWº·3323 * SG0·0"'6UY························C~.6.2.26n) 

Cuando Ja caracterización está basada en curvas de destilaciones TBP .. se supone un 
intervalo de 6 ºK por número de carbonos para los componentes de la fracción C 4,_, 

siendo necesaria la siguiente expresión para los pesos moleculares: 

MW = -4 + 14 • CN ....................... (2.6.2.260) 

Método de Miquel y Castelis .. 20 

Este método para caracterizar a las fracciones pesadas se basa en una expans1on de 
pseudocomponentes usando el método integral, requiriéndose como únicas fuentes de 
inf"onnación, una gráfica de destilación TBP a presión atmosférica y la densidad relativa 
de la totalidad de la f"racción. 
El método propuesto es válido para representar cualquier fracción del aceite pesada ó 
ligera, con un punto de evaporación menor a 300 ªK (80 ºF) y se basa en la hipótesis de 
que el factor de caracterización de Watson es constante para todos los 
pseudocomponentes. Fuera del rango contemplado, el método acumula una porcentaje 
de error cada vez más grande en balances de materia y volumétricos, por Jo que se 
sugiere que fuera de este rango, se considere Ja posibilidad de tomar al factor de 
caracterización de Watson como variable. 

Este método utiliza el concepto de expansión que será visto en la sección siguiente y 
constituye un ejemplo clásico de la utilización de pseudocornponentes para definir una 
fracción pesada, de ahí la imponancia de examinar algunos de estos métodos. 
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Los autores establecieron que los datos de la curva TBP podían ser utilizados para 
definir pseudocomponentes por medio del método integral. el cual se explicará a 
continuación: 
Un pseudocomponente está representado por una porción volumétrica de la curva TBP 
experimental. de acuerdo a la siguiente figura: 

Tcmpo:raluru TBP 
"K 

Tb, 

FIG. 2.6.2.1.-AGRUPAMIENTO DE FRACCIONES 

y cada pseudo-componente está asociado a una temperatura de ebullición promedio. 
obtenida por la integración : 

Tb, =V _
1
V 'Jr,.,.(V)dV ............•.............. (2.6.2.27) 

• 1-11 •• , 

donde V 1 - V 1_1 es la fracción volumétrica de la curva TBP asociada con el pseudo­
componente -y- y T 1bp(V) es la temperatura de evaporación contra % volumen de líquido 
destilado. 

De esta manera. el Pseudo-componente queda bien definido por su punto de 
evaporación y la densidad por medio del método propuesto. Si la curva de densidad está 
disponible. las densidades pueden obtenerse por medio de una ecuación similar a 
(2.6.2.27), quedando resuelto el problema de la caracterización. pero si sólo se conoce 
la densidad de la fracción total. las densidades del pseudo-componente pueden ser 
predichas usando el factor de caracterización de Watson, el cual es considerado 
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constante e igual al de la totalidad de la fracción. por lo que la densidad del líquido para 
cada pseudo-componente está definido por: 

p¡ = Tb¡ 113 
/ Kv. ......................... (2.6.2.28) 

Las propiedades fisicas son obtenidas por medio de las correlaciones de Kesler-Lee. 
Riazi-Dauben y por medio del nomograma de Winn. considerados como los métodos 
más precisos de los hasta ahora publicados,. en tanto que el factor acéntrico es obtenido 
por medio de las correlaciones de Kesler-Lee. de Edmister ó por medio de ajustes 
obtenidos por una ecuación de estado. 

En el procedimiento de expansión de los pseudo-componentes. los autores recomiendan 
una serie de guías prácticas: 

A)El número de pseudo-componentes depende el rango de temperaturas TBP. 
pudiéndose definir un pseudo-componente aproximadamente cada 25 ºK en la curva 
con lo que se obtienen resultados satisfactorios. 

B)La expansión puede realizarse a partir de fracciones iguales de volumen ó intervalos 
regulares de temperatura en la curva.y se sugiere la expansión de componentes en base 
a intervalosiguales de temperatura,. a fin de reflejar la distribución relativa de los 
componentes ligeros. medios y pesados. 

El procedimiento de cálculo queda sumarizado de la siguiente forma: 
1) Calcular et punto de evaporación integral de la fracción usando la siguiente 
expresión: 

1 'j 7=11,. = lOO 
0 

T,,.,.(V)dV •••••••••••••••..•••••••••••• (2.6.2.29) 

como primera estimación del punto de evaporación promedio se puede considerar que 
MEABP~T,.,,;. 

2) Habiendo especificado el número de pseudo-componentes Nr-, se procede a calcular 
el punto de evaporación Th¡ con (2.6.2.27). 

3} Calcular el factor de caracterización.de Watson Kw de cada fracción de MEABP y la 
densidad relativa de la fracción total por medio de su definición. 
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4) Obtener los valores correspondientes a las densidades de líquido mediante la 
ecuación (2.6.2.28). 

S) Predecir el peso molecular de los pseudo-componentes como funciones de la 
temperatura de evaporación Tb1 y de la densidad obtenida en los puntos anteriores. por 
medio de las correlaciones ya mencionadas. 

6) Calcular las fracciones molares de los pseudo-componentes por medio de la siguiente 
expresión:. 

P. 
x ... -:uw.-

x, = ' • . ...................•.•.. (2.6.2.30) 
·~ ... _&_ 
a .. 1 ... ~ 

7) Calcular el punto de evaporación promedio rnolar(MABP). el punto de evaporación 
promedio cúbico(CABP) y el punto de evaporación medio (MEABP) por medio de 
(2.6.2.1-5). 

8) Regresar al paso e) usando MEABP obtenido en el paso g) y repertir toda la 
secuencia hasta que MEABP converja.. lo que ocurre normalmente a la segunda 
iteración. 

9) Calcular las propiedades críticas. factor acéntrico y factor de caracterizacton de 
Watson usando los puntos de evaporación y las densidades obtenidas en la última 
iteración de los pseudo-componentes y proceder a calcular las propiedades de toda las 
fracción usando MEABP y la densidad relativa total. 

1 O) Calcular los balances error de materia y molares de la expansión usando las 
siguientes ecuaciones: 

[ 
~x.,p,] 

E••·~•= 1-~ 100 •••.•••••••••••••••••••••• (2.6.2.31) 

[ 

MJY~x., íflv l 
E..-..... = 1- '"'P 'S00 ......................... (2.6.2.32) 
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2.6..3-EXPANSIÓN V REAGRUPAMIENTO DE FRACCIONES DE 
HIDROCARBUROS. 1 

Las fracciones pesadas que representan una porción significativa de los sistemas de 
hidrocarburos de ocurrencia natural, crean grandes problemas cuando se usan 
ecuaciones de estado para predecir las propiedades termodinámicas y el 
comportamiento volumétrico de esos fluídos. Estos problemas son debidos a Ja 
dificultad de caracterizar apropiadaniente a la fracción pesada en términos de sus 
propiedades criticas y el f'actor acéntrico. Muchos autores han mostrado los distintos 
efectos de los procedimiento usados en la caracterización para la predicción del 
comportamiento PVT por las ecuaciones de estado. Usualmente, estas fracciones 
indefinidas contiene un número indefinido de componentes con números de carbono 
mayores de 6, y algunas veces sólo se dispone del peso molecular y de la densidad 
relativa,. por lo que, en ausencia de datos analíticos detallados de la fracción pesada, se 
puede incurrir en predicciones y conclusiones erróneas si la fracción pesada es usada 
como un componente sencillo en los cálculos del comportamiento de fase. Varios 
autores han indicado que esos errores pueden ser sustancialmente reducidos mediante 
un proceso de -expansión- (splitting) ó .. rompimiento .. (breaking down) de la fracción 
pesada en un cierto número discreto de fracciones ó pseudocomponentes para los 
cálculos con la ecuación de estado. 

El problema queda reducido a cómo expandir a la fracción en un número de 
pseudocomponentes caracterizados por: 

1 )Fracciones molares 
2)Pesos moleculares 
3)Densidades relativas 

Estas propiedades,. cuando se combinan de manera apropiada~ deberían coincidir con las 
propiedades medidas de la fracción pesada. 

PROCEDIMIENTOS DE EXPANSIÓN. 1 

Hablar de los esquemas de expansión se refiere a los procedimiento utilizados para 
dividir a la fracción pesada en grupos de hidrocarburos con el mismo número de 
carbonos que puedan ser descritos por las mismas propiedades fisicas que los 
componentes puros. 

Muchos autores han propuesto diferentes esquemas para extender la distribución del 
comportamiento molar como funciones del peso molecular ó la densidad relativa. En 
general. los esquemas propuestos se basan en Ja observación de que los sistemas ligeros 
tales como Jos condensados exhiben una distribución exponencial. en tanto que Jos 
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sistemas más pesados exhiben un comportamiento con curtosis izquierda. como se 
puede mostrar en la siguiente figura: 

FRACCION 
MOLAR 

PESO MOLECULAR 

FIG. 2.6.3.J.- DISTRIBUCIÓN DE FRACCIONES MOLARES EN LA 
FRACCIÓNC+ 

Es necesario cumplir con tres requerimientos importantes cuando se apliquen 
cualesquiera esquemas de expansión, Jos cuales se ennumeran a continuación: 

J)La suma de las fracciones molares de los pseudo-componentes individuales es igual a 
la fracción molar de la fracción C 7.: 

%z. =Z,. ....................... (2.6.3.1) 

2)La suma de los productos de las fracciones molares y Jos pesos moleculares es igual 
al producto de la :fracción molar y el peso molecular de la tracción C 7.: 

_%rz.MW;.J = z,. Mw, •......•.•......•..................•. (2.6.3.2) 
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J)La suma del cociente del producto del peso molecular y la fracción molar entre la 
densidad relativa de los componentes individuales es igual al cociente del producto del 
peso molecular y la fracción molar entre la densidad relativa de la fracción pesada e".'_: 

t,z·;~"· = 
2·-;',~"·· ......................................... (2.6.3.3) 

donde Z 7 • es la fracción pesada. n es el número de átomos de carbono. N+ es el límite 
deseado de números de carbono en Ja expansión. Z 11 es Ja fracción molar de Jos pseudo­
componentes con n átomos de carbono. MWn • Yn es el peso molecular y densidad 
relativa de los pseudo-componentes obtenidos y MW, ... y y 7 ... son el peso molecular y 
densidad relativas reportados para. la fracción e, .... 

Se han propuesto varios métodos de expansión que son utilizados para predecir la 
distribución composicional de la fracción pesada. siendo algunos de ellos los 
presentados a continuación. 

MÉTODO DE KATZ. 1•
22 

El autor presentó originalmente una correlación gráfica de muy fácil utilización y fué 
originalmente establecida para estudiar el comportamiento composicional de seis 
sistemas de condensados usando un análisis extensivo. En escala semilogarítmica. la 
fracción molar de cada constituyente de la fracción C 7 ... contra el número de carbonos 
permite el establecimiento de una expresión que. según Jos autores, permite obtener la 
composición de la fracción pesada: 

z. = 1.38205 z,.e-<>-»903• •••••••••••••••••••••••• (2.6.3.4) 

La ecuación anterior es sólo parte de una metodología bien establecida por los autores, 
la cual se ennumera a continuación: 

a) Usando (2.6.3.4), extender la distribución composicional hasta la pseudo-fracción 
deseada. La fracción de la última pseudo-fracción se obtiene de la resta de Z 7 ... menos 
las fracciones previamente obtenidas: 

z .•• = z,. - '%'z • ................................... (2.6.3.5) 
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b) Calcular el peso molecular y densidad relativa de la última pseudo-fracción 
mediante las propiedades generalizadas propuestas por Katz y Firoozabadi para las otras 
pseudof'"racciones de Ja siguiente manera: 

·~
1

ZH.\llf';_ 
J\IW .... = Z.,. A/H',.. - .. -:- z..... . .................. (:!.6.3.6) 

Yx .. = Z •.. \/IV,.. I Y:. 

... __ , z \11'' 
¿ ~ ..................... (2.6.3.7> 
,..,. y,. 

e) Los puntos de ebullición~ las propiedades criticas de Ja fracción C~. se obtienen 
mediante la correlación de Riazi-Daubert y el factor acéntrico 1nediante la correlación 
de Edmistcr. 

MÉTODO DE LOHRENZ. 1 

Lohrenz y sus colaboradores hicieron Ja suposición de que la fracción C..,_ podría ser 
dividida en pseudo-componentes con rangos de números de carbonos de C 7 a C~0 y 
establecieron que matemñticamente que la fracción molar de los pseudo-componentes 
Z.. está relacionada con su número de carbonos y la fracción molar de la fracción de 
hexanos cb. por medio de la siguiente expresión: 

Zu = Z,, eA(n-<•);: ... Ui:n-hl ••••••••••••••••••••••••••••• (2.6.3.8) 

Las constantes A y D son determinadas de tul rnanera 4uc las ccuac:ioncs li1ni1antcs 
(2.6.3. 1 ). (2.6.3.2) y (2.6.3.3) sean satisfechas. el uso de Ja ecuación (2.6.3.8) supone 
que Jos componentes de la fracción individual C 7 ... están distribuidos a través de la 
fracción de hexanos y disminuyen a una cantidad cxtrc1Tiadan1cntc pcquc11a dC" 
hidrocarburos pesados. 

La metodología de Lohrcnz es la siguiente: 

A) Determinar los coeficientes A y B de la C"cuac1on (~.6.3.8) por un modelo de: 
regresión para ajustar Jas fracciones 1nolares de Ci. a C1n. 

B) Resolver para las fracciones molares de Cw hasta C~·-• aplicando (2.6.3.8) y usando 
Ja fracción rnolar correspondiente a Z,.. obteniéndose Ja fracción molar de Ja fracción 
deseada máxitna z..._. de igual manera que en el método anterior. 
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C) Calcular el peso molecular y densidad relativa de la fracción Zn .. por medio de las 
propiedades generalizadas de Katz y (2.6.3.2) y (2.6.3.3). 

D) Obtener Tb• Pi:~ Te y w por medio de la correlación de Riazi-Daubert y la correlación 
de Edmister. 

MÉTODO DE PEDERSEN Y COLABORADORES. 1 

Los autores propusieron que. para los sistemas hidrocarburos de ocurrencia natural. 
existe una relación exponencial entre la fracción molar de un componente y el 
correspondiente número de carbonos y lo expresaron mediante la siguiente relación 
matemática: 

Z" = e'"·-' 1 '
11 

••••••••••••••••••••••••••••• (2.6.3.9) 

donde A y B son constantes obtenidas mediante regresión .. sin indicar de qué tipo. 

Para sistemas de condensados y aceites volátiles. los autores sugirieron que A y B 
podían ser determinadas mediante mínimos cuadrados a fin de ajustar la distribución 
molar de las :fracciones más ligeras. por lo que (2.6.3.9) puede ser usada para calcular el 
contenido de cada uno de los componentes de la fracción pesada mediante 
extrapolación y las ecuaciones (2.6.3. I ). (2.6.3.2) y (2.6.J.3 ). y las propiedades fisicas 
de las fracciones obtenidas se obtienen de igual manera que Jos métodos anteriores. 

MÉTODO DE WHITSON. 1
•
17

•
10.2

7 

El autor propone el uso de una función estadística conocida como .. funciün de 
distribución gan1ma triparamétrica··. la cual puede ser usada para modelar la 
distribución molar. A diferencia de los n1étodos unteriormc:ntc vistos. la función gumma 
tiene la flexibilidad de describir un amplio rango de distrihucioncs por 1ncdio del ajuste 
de su varianza. la cual es considerada corno un parri.metro ajustable. 

El autor expresó a la distribución rnolar por medio de la siguiente fórmula: 

z -~~r::.·,·'·-· -rt·• .............................. (2.6.3.IO) 
... - r(u) ,.o (a+ j)! 

donde Z7~ es la composición de la fracción pesada. Z, t.:s la fracción 1nolar del pscudo­
componente con ºN .. números de carbono. Ys = (I\.-1\V.._ - T) / P>. a. es un parámetro 
ajustable. r(cx) es la distribución gamma. T) es el menor peso molecular esperado en el 
estado pseudo-componente. el cual puede ser estimado por: 
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T\ = l 4n - 6 ..•..........•.....•..•........... (2.6.3.1 Oa) 

y 

13 = MW7 • - T\ I a ................................ (2.6.3. \0b) 

La sumatoria realizada en (2.6.3.10) puede ser interrumpida cuando L; ... 1 - Lj < to·'•. 

Al usar (2.6.3.10). la fracción pesada. con una composición Z 7 _. puede ser dividida en 
varios pseudo-componentes con una composición propia ZN y peso molecular MW N· 

La fonna de la curva de distribución. exponencial ó con curtosis izquierda como se 
mencionó. depende del parámetr0 ajustable a .. por lo que el autor propuso que dicho 
parámetro podía ser optimizado al minimizar una función E(a.). definida por la suma de 
los cuadrados de las diferencias entre las mediciones y los valores calculados. 

Matemáticamente. la función objetivo se expresa como; 

r:(a) = :i;(z;"' -Z;"")' ......................... (2.6.3.!0c) 

donde z.ul )' z,c'14p son las fracciones molares calculadas y experimentales de los pseudo­
con1ponentes ·-¡-·y N+ es el último grupo de pseudo-hidrocarburos en la fracción C 7 •• 

El autor sugirió que los limites ra7onables para a. eran 0.5 y 3 respectivamente. para 
valores de a.=\. la distribución es exponencial. valores 1ncnores a l resultan en 
distribuciones aceleradamente exponenciales. en tanto que valores 1nayores a 1 
proporcionan distribuciones con curtosis izquierda. 

Debido a la poca familiaridad que dentro de la Ingeniería se tiene con las funciont!s de 
probabilidad .. el autor propuso una forma nu~va de su 111étodo. de fácil aplicación pero 
que requiere de una an<ilisis parcial de la fracción pesada. bas<indosc en cantidades 
nonnales acu111ulativas. el cual se resume a continuación: 

l )Del análisis extendido. tomar las fracciones molares disponibles y asignarles pesos 
moleculares de la tabla de propiedades generalizadas del autor. 
-Calcular la fracción niolar normalizada mediante la siguiente expresión 
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:tx, 
X, = ·~· ....................•...•................. (Z.6.3.1 Od) 

~X~ 

3)Calcular el peso molecular acumulado de cada grupo al sumar los productos de 
fracción molar y peso molecular de cada fracción y dividiéndola entre la sumatoria de 
las fracciones molares. 

4)Suponer varios valores del piirámetro Tt. el cual puede variar entre 14n-20 y 14n. pero 
no debe asignársele un significado fislco al parámetro. el cual puede suponerse que no 
tenga limite .. si es 1nayor que el peso molecular de la fracción pesada global. 

S)Calcub.r el peso molecular normalizado de cada grupo mediante la siguiente 
expresión; 

[tf:~·j-r¡ 
Q= ·~;,.-r¡ ............................ (Z.6.3.IOe) 

6)Mediantc el nomograma presentado en el Apéndice 11. estimar a ojo una curva que se 
ajuste 3 los valores obtenidos de los pasos anteriores a fin de terminar un valor 
adecuado de a y T\-

7)Expander la fro.cción pesada rc1nancnte mediante algUn csqul.!'n1a ade-cuado. En el 
problema de aplicación que se verá posteriormente .. al observarse que las cantidade~ 
nonno.lizadas van sie1npre de cero a uno. simple1nente se dividió el espacio entre el 
últhno valor obtenido de X, y uno entre diez para así c0111plctar una expansión de la 
fracción pesada C 30• y el resultado de esta división se fue! sumando a la última fracción 
molar normalizada del análisis extendido. 

S)Calcular el peso molecular de cada fracción expandida mediante la expresión 
proporcionada por Whitson: 

M; = 11 + (Me- - 11 )(X, • Q, - X,.1 • Q,. 1 ) I (X, - X,. 1 ) ••••••••••••••••••••••••••••••• (Z.6.3.101) 

9)Estima.r la gravedad especifica y densidad relativa de cada pseudo-co1npon~ntc 
mediante las correlaciones de Riazi-Dauben 



1 O) Estimar el resto de las propiedades de cada fracción mediante ta correlación de 
Kesler-Lee. 

MÉTODO DE AHMED. ' 
El autor desarrolló un método simplificado para expander a la fracción C., ... el cual se 
basó en al análisis del co1nportamiento de 34 sistemas de condensados y aceites crudos. 
so1neticndo a pruebas composicionales de laboratorio sus fracciones pesadas. 

El único dato de entrada para la metodologia propuesta es el peso 1nolecular y la 
composición de ta fracción pesada. y el esquema se basa en calcular la facción Zn a 
números crecientes de átomos de carbono. continuando et proceso hasta qie la sUtna de 
las composiciones iguales a la composición de la fracción pesada. 

El autor propone las siguientes expresiones para esti1nar a Z 11 : 

Z - z -( ;\/lt~., - MI<~.] ., 3 
n - n MW _ MW ••••••••••••••.•... (-.6 .. \la) .... , .. 

donde Zn es la fracción molar del pseudo-componente con n átomos de carbono. Mw11 es 
el peso molecular del grupo de hidrocarburos con n número de carbonos y se obtiene de 
las propiedades generalizadas propuestas por Katz~ Mvv.,. es el peso 1nolecutar de la 
fracción n+ calculado por tnedio de ta siguiente expresión: 

MW •- = :0.1W7 _ + S( n - 7) ......................•.... (::?..6.3. \ \ b) 

donde n es el nú1ncro de carbonos y S es un coeficiente proporcionado por c1 t1utor 
dependiendo del siste1na de que se trate. como puede mostrarse en la siguiente tabla: 

No. de carbonos Sistemas condensados Sistemas de aceite ncj!rn 
n <= 8 15.S 16.S 
n > 8 17.0 20.t 

TABLA 2.6.l.- COEFICIENTES DE LA CORRELACIÓN DE AHMEO 

Los autores también proponen la siguiente ecuación para obtener la densidad relativa de 
la última fr:icción: 

rl -~(·"w .. )] <~<iJ11 l Y .. =r~.1-a•,· ~/JI" -1 ........................... _.l .• e . '· 



donde 'Yn+ y y7 + son las densidades relativas de la úJtima fracción deseada y la de la 
fracción pesada respectivamente. 
Los coeficientes a y b están dadas para los mismos sistemas considerados para el peso 
molecular: 

Coeficiente Sistemas condensados Sistemas de aceite negro 
• 0.06776 0.247308 
b 0.00840!'1 0.063241 

TABLA 2.6.3.2.- COEFICIENTES DE LA CORRELACIÓN DE KATZ 

La secuencia paso a paso de este método es la siguiente: 

A) De acuerdo al tipo de sistema hidrocarburo en estudio. seleccionar los \·u.lores 
apropiados del coeficiente S. 

B) Conociendo el peso molecular de la fracción c,H calcular el peso molecular de Ja 
fracción e,. por medio de (2.6.3.11 b). 

C) Proceder a calcular Ja f"racción molar de Ja fracción C 7 por medio de (2.6.3.1 Ja). 

D) Los pasos anteriores se repiten sucesivamente para cada componente en el sistcrna 
hasta que la suma de las fracciones molares sea igual a la fracción molar de C -. del 
sistema. 

E) Las propiedades fisicas se obtienen de los métodos apropiados anterionncnte vistos. 

MÉTODO DE CASTELL Y MIQUEL. 
El método propuesto por Jos autores para caracterizar a fas fracciones pesadas. hace uso 
de un esquema de expansión realizado sobre una curva experirnental de puntos 
verdaderos de evaporación (TBP) y fué examinado en la sección anterior. 

PROCEDIMIENTOS DE REAGRUPAMIENTO. 1 

Las ecuaciones de estado a menudo se ven forzadas por el gran número de componentes 
necesarios para describir una mezcla de hidrocarburos para un rnodelado preciso de su 
comportamiento de fase~ A 111enudo. eJ problema es tanto agrupar a las fracciones 
detenninadas experimental ó analitican1entc como modelar a la mezcla con únican1ente 
Ja inf"ormación de la fracción C-, .... como el peso molecular y la densidad relativa. 



Generalmente. con un número suficientemente grande de pseudo-componentes usados 
en la caracterización de la fracción pesada. se puede obtener una predicción satisfactoria 
del comf'<>namiento P-V-T con la ecuación de estado. sin embargo .. los modelos 
composicionalcs absorben un gran porcentaje de costos y en tiempo de computación 
entre mayor sea el número de componentes involucrados.. por lo que existen 
limitaciones estrictas acerca de del máximo número de componentes que pueden ser 
utilizados en un modelo composicional .. por lo que el número original de cornponentcs 
debe ser rnodificado por 1nedio de una reagrupación de dichos componentes y así 
reducir el número de fraccion~s irl\ olucradas. 

El término ··reagrupamiento""<lumping·· ó ""pseudoization·· en inglés) .. se refiere a la 
reducción anteriormente mencionada del número de componentes usados en cUlculos 
con ecuaciones de estado para fluidos de yacimiento .. acompañada por el empico del 
concepto de pseudo-componente ya revisado en la sección correspondiente 11 Ja 
expansión de la fracción pesada. y que aquí se refiere a un grupo de componentes puros 
agrupados y representados por un sólo componente. 

Existen varios problemas asociados con el reagrupamiento de Jos componentes 
originales en un nútnero n1cnor de componentes sin perder la capacidad predictiva de la 
ecuación de estado. algunos de los cuales son: 

1 )Cótno seleccionar los grupo~ d" componentes puros para ser representados por un 
solo pseudo-con1ponente. 

2)Qué regla de mezclado deberán utilizarse para determinar las const.:intes utilizadas en 
la ecuación de estado(T,.. P~ y('.)) para Jos componentes producto de la reagrupación. 

Existen varias técnicas publicadas que pueden utilizarse como referencia para tratar de 
resolver Jos problemas inherentes al reagrupamiento. algunas de la cuales se mencionan 
a continuación: 

MÉTODO DE REAGRUPA~llENTO DE '\VlllTSON. 1
•
17 

El autor propuso un 111étodo de reagrupun1iento donde! Ja distribución composicional de 
C 7 .. es reducida a únicamente algunos grupos de números de c.:irbono múltiple. \\'hitson 
sugirió que el número necesario de estos grupos estaba dado por la siguiente regla 
empírica: 

Ntt = lnt ( 1 .... 3.3 Jog(N - n) ............................ (2.6.3.12.a) 

95 



donde N 8 es el número de grupos con número de carbono múltiple .. lnt es el valor 
entero .. N es el número de carbonos del últirno componente del sistema y n es eJ número 
de carbonos del primer componente de la fracción pesada. 

La función entera requiere que la expresión real evaluada dentro de ella sea redondeada 
al entero más cercano a ella .. por lo que el autor puntualizó que para sistemas de aceite 
negro. el valor calculado de N 8 podía ser reducido en uno. 

El peso molecular de cada grupo son calculados por medio de la siguiente expresión: 

[ .1( I ) (( AIWI ,. )]l' (MW)1 = (MW), E.\''l N, !"\.( MWJ.. j ....................... (2.6.3. l:!b) 

donde (MW)N es el peso molecular del último componente reportado en el análisis 
extendido de Ja fracción pesada, (MW) 11 es el peso molecular del primer grupo de 
hidrocarburos en el análisis extendido de la fracción pesada e 1 es un cont.::idor que va de 
1 hasta N~. 

El peso rnolecular de los grupos de hidrocarburos( el peso molecular del grupo C ~· del 
C 8 .. etc ) que se encuentren dentro de las fronteras de esos valores son incluidos dentro 
del 1-ésimo grupo. Los p.::isos a seguir propuestos por Whitson son: 

A) Determinar el peso molecular de cada componente de la fracción pesada mediante 
las propiedades generalizadas de Katz. 

B) Calcular el número de pseudo-componentes por medio de (2.6.3.1 :::!a) 

C) Determinar los pesos moleculares de los grupos por rnedio de (2.6.3. J 3b). 

D) Determinar las fracciones 111olares de cada grupo. las cuales estaroin dadas por las 
sumas de las fracciones molares de los constituyentes del grupo. 

Es conveniente en este punto hacer mención de las reglas de mezclado utilizadas para 
caracterizar a los pseudo-componentes en términos de sus propiedades pseudo-criticas y 
pseudo-fisicas. Debido .::i que existen numerosas formas de mezclar las propicd.::ides de 
Jos componentes individuales y en función de ellas los resultados son diferentes. la 
elección de la regla correcta es t.::in importante como el método de reagrupmniento. 
puntualizándose que estas reglas de mezclado tienen poco que ver con las utilizad~lS en 
los cálculos con ecuaciones de estado. 



REGLAS DE MEZCLADO DE HONG. 1 

Hong estableció que el promedio de Ja fracción en peso w, era el mejor parámetro de 
mezclado para caracterizar a las fracciones de C 7 • por medio de las siguientes 
expresiones: 

• Presión pseudo-crítica Pc1. = l:1• W¡ Pc, .....•........•....•... (2.6.3. J Ja) 
•Temperatura pseudo-critica TcL = 1:1- w 1 Tc1 ••••••••••••••••••••••• (2.6.3.13b) 

• Volurnen pseudo-crítico Vc1_ = l:r. W¡ Vc1 ••••••••••••••••••••••• (2.6.3.13c) 
•Factor acéntrico pseudo-critico ro 1 = I:'- w 1 ro 1 ••••••••••••••••••••••• (2.6.3.13d) 

•Peso molecular pseudo-critico MW1 = l:t. W¡ MW, ....................... (:!.6.3.13e) 
• Coeficiente de Interacción binario K..L = J - ¿1., I:1

.J W¡ W; ( J -
Kij) .............•......... (2.6.3.131) 

donde w, = ~ y K1..1. es el coeficiente de interacción binario entre el k-¿simo 
i:z.Mu; 

componente y la fracción agrupada y las sumatorias son llevadas a cabo sobre todas las 
fracciones agrupadas. 

REGLAS DE MEZCLADO DE LEE. 1 

El autor y colaboradores empleuron las conocidas reglas de Kay corno una 
aproximación de caracterización para determinar las propiedades de las fracciones 
reagrupadas. Definiendo a la fracción molar normalizada dd componente ·-¡-·como : 

<j>, = Z, / ::;::• Z, ............................... (::!.6.3.14a) 

se propusieron las siguientes expresiones: 

MW1.= ::;::'- cp, MW, ............................... (2.6.3. J 4a) 
Y1.= MW1 /~L(cji, MW,ly,) ............................... (2.6.3.14b) 

VcL = :;:1. (<j>, MW, Ve, I MW.J ............................... (2.6.3. l 4c) 
Pc1. = ::;:L <j>, Pc, ............................... (2.6.3. I 4d) 
Tc1 = ::;::'- cp, Tc, .................•............. (::!.6.3. I 4e) 
ro,= ::;:1. <!>. co, ............................... (2.6.3.141) 

Las propiedades utilizadas en estas reglas de mezclado pueden ser. como ya se dijo. 
obtenidas de correlacionc:s ó de las propiedades generalizadas de Katz. 
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MÉTODO DE REAGRUPAMIENTO DE BEHRENS V SANDLER. '·" 
Los autores usaron la teoría de distribución termodinámica semicontinua para 1nodelar 
la fracción C 7 _ para cálculos con ecuaciones de estado y sugirieron que la fracción 
pesada podía ser descrita totahnente con pocos pseudo-componentes. 

Una mezcla de fluidos semicontinua está definida corno aquella 1nezcla en la cual. la 
fracción molar de algunos componentes~ tales como C 1 hasta Cr.• tienen valores 
discretos mientras que las concentraciones de los otros se encuentran distribuidas 
mediante una función de distribución continua F(I). la cual describe a la fracción pesada 
de acuerdo al indice ·-r·. selecciona.do de tal manera que pueden ocupar su lugar 
propiedades como el punto de evaporación. el peso molecular ó el número de carbonos. 

Para un sistema de hidrocarburos con --k-- componentes discretos. se aplica la siguiente 
relación: 

t,z,-z .. =l •.............................. (::!.6.3.J5a) 

La fracción molar de la fracción C.,._ es rcen1plazada en (:::!..6-3.15a) por la función de 
distribución seleccionilda para obtener: 

t,z. - f; Fe n<11 ............................... (:?.6.3. l SbJ 

donde A es el limite inferior de la integración y representa el comienzo de Ju 
distribución continua. pudiendose detcrn1inar de la gr<.ifica de distribución molar ó 
fijando su valor en A = 7. B es el lítnite superior de la integración y reprl.!scnta a la 
máxima fracción obti:nida. teniendo un rango de valores entre 50 e infinito. sin 
embargo. los autores puntualizaron que la elección exacta del limite no es de 
importancia critica. 

Seleccionando el indice "T" de la función de distribución F(I) como el núrnero de 
carbonos ··n·". los autores propusieron la siguiente fonna exponencial <le F(I ): 

Fin>= D(n) e~" dn ............................... (::!,6.3. l Sc) 

con A <= n <= B donde el parámetro a está dado por la siguiente expresión: 

-!;- e\ 
l.-1- B)c-lf'r 

+A- e-·~"' -e-"ª o ............................ (::!.6.3. l Sd) 
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donde Cn es el número de carbonos promedio y queda definido por en= (MW7++ 4) I 14 
La ecuación (2.6.3.15d) debe ser resuelta iterativamente por algún método~ pero se 
recomienda que sea el de 1'ewton-Raphson con un valor inicial de ex. = 1 /en - A. 
Sustituyendo (2.6.3.1 Se) en <2.6.3.1 Sb) se obtiene: 

~Z, + f D(n)t.·-·-dn = 1 . . 
z .. = f.' Df.n)e-•••Jn 

por medio de una trJ.nsfonnación de variables y cambiando los lín1itcs de integración de 
a a b por O a c. la ecuación se transforma en: 

z.,. = J Dtr)"-'t/r ....••.....................•...... _(2.6.3.15e) 

donde e= a(A - B) y res un variable sustituta de integración. 

Los autores llevaron a cabo la integración de forma numérica y utilizaron el método de 
cuadratura Gaussiana que requiere de únicamente dos puntos para aplicarse con lo que 
se indica que pueden representar a la totalidad de la fracción pesada con únicamente dos 
pseudo-componentes. Al reali;r..arse la integración. (2.6.3.1 Se) se transforma en: 

Z 7 • = ~', D(r,) w,. ............................. (2.6.3.1 SI) 

donde r¡ es la raíz para la cuadratura de integrales después de la transformación de 
variables y W; es un factor de peso de la cuadratura Gaussiana en el punto ""i··. Ambos 
valores se encuentran en la tabla correspondiente del Apéndice JI. 

La secuencia para el cálculo es la siguiente: 

A) Encontrar los puntos correspondientes a ··A·· y .. B .. de la distribución. Como los 
puntos se supone están localizados en el punto medio entre dos números de carbono._ los 
puntos efectivos se encuentran en A - 0.5 y en B + 0.5. 

B) Calcular et valor del para.metro ex. de la manera indicada. 

C) Determinar el limite superior de integración e de su definición. 

0) Encontrar los puntos de integración r 1 y r2 y los factores de peso w 1 y '"'z de Ja tabla 
proporcionada por los autores. 



E) Encontrar el número de carbonos de ambos pseudo-componentes y sus 
correspondientes fracciones n1olares por medio de: 

-Primer pseudo-componente: 
n 1 = r, I a+ A ........................... (2.6.3.JSg) 

z, = w 1 Z,. .................. (2.6.3. J Sh) 

-Segundo pseudo-componente: 
n 2 = r 2 I a + A. .......................... (2.6.3. 1 Si) 

z2 = w 2 2 7 ••••••••••••••••••• (2.6.3. 1 Sj) 

F) Resta solamente asignar propiedades fisicas a ambos pseudo-co1nponentes de 
acuerdo al nún1ero de carbonos obtenido usando las propjedades generalizadas de Katz. 

MÉTODO DE REAGRUPAMIENTO DE LEE. 1 

Lee y sus colaboradores desarroIJaron un proceso suma1nente simple para reagrupar a 
las fracciones de hidrocarburos en pseudo-componentes. empleando el razonarniento 
fisico acerca de que las fracciones del aceite crudo con propiedades fisico-quin1icas 
relativamente cercanas tales como peso molecular. y densidad relativa. pueden ser 
representadas en fonna precisa por medio de una sola fr::lcción. J fabiendo observado 
que la cercanía de dichas propiedades se refleja en la pendi~nte de as curvas cuando se 
gratican estas propiedades contra el punto de cvapor::ición pron1edio en función del 
peso~ usaron la suma ponderada de pendientes de esas curvas como un criterio para el 
reagrupamiento. por lo que propusieron la siguiente metodología: 

J) Graficar las propiedades fisicoquímicas disponibles de cada fracción original contra 
eJ punto de e\·aporación promedio basado en el peso ( \\"ABP). dichas propiedades 
pueden ser los puntos de evaporación verdaderos y Ja de;:nsidad relativa. 

2) Calcular nu111Cricamente las pendientes m,j para cada fracción a cada WABP. donde 
Jos subíndices ·-¡-· y ·:r- son correspondientes al número de fracciones originales y al 
número de propiedades fisico-quimicas disponibles rcspc!ctivamentc. Para el caso del 
inciso anterior. el valor máximo de j es ~-

3) Calcular la pendiente normalizada absoluta M,J definida por: 

!\.1,., = m,, / ( máximo valor de m,J de cada propiedad J. .•....•...•.. (2.6.3. J 6a) 
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4) Calcular la suma de pendientes ponderada M
1 
de cada fracción de Ja manera 

siguiente: 

M; ~ !:1"" M;; / np ....•....................... (2.6.3. l 6b) 

donde M 1 representa el cambio promedio de las propiedades fisicoquimicas de las 
fracciones a lo largo del eje correspondiente al punto de evaporación y np representa eJ 
número de propiedades. 

S) Revisar los valores numéricos de M¡ de cada fracción y agrupar aquellas fracciones 
que tengan valores similares de M,. Este paso es el que mlls tiempo consu1nc. ya que 
depende del punto de vista del analista ó deJ investigador la agrupación de los 
componentes. pero Jos autores no proporcionan alguna fbrma más precisa del 
reagrupamiento. 

6) Usando las reglas de la 1nezcla vistas anteriormente. calcular las propiedades físicas 
de los pseudo-componentes y por medio de la correlación de Riazi-Daubert. obtener las 
propiedades fisicas correspondientes a cada grupo. 

2.7.-JUSTIFICACION DE LA CARACTERIZACION DE LA FRACCION C 7 •• 

La fracción C,_ no sólo es un co1nponentc más dentro dt! Ja amplia variedad de 1nezclas 
de yacimiento con que el Ingeniero Petrolero debe enfrentarse a fin de representar un 
adecuado comportamiento del yacimiento a lo largo de las diferentes etapas de su vidu 
productiva3

•
1

!'i. En la sección anterior se han analizado en forma más ó menos detallada 
algunos métodos para obtener estimaciones ó aproxin1aciones de" las propicdadt!s n:uh:s 
de dicha fracción pesada y su adecuación a las diferentes herratnicntas con que se 
cuenta. pero no se mencionó. desde el punto de vista prllctico. el porqué del desarrollo 
de un esfuerzo tan grande por parte de tantos profesionales. y éste es muy si111plc: LA 
FRACCION PESADA CONTROLA EL COMPORTAl\11ENTO DEL FLUIDO Y 
DETERMINA EL TIPO DE YACIMIENTO ANALIZADO. 
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Los componentes pesados presentes en las mezclas de hidrocarburos tienen et efecto 
más fuerte en las características generales de ellas .. como se muestra en ta siguiente 
figura .. donde se nluestra el cf"ecto que tienen sobre el indicador mas común del tipo de 
fluido que es la relación inicial gas-aceite producida (GOR por sus sig.las en inglés). 

GOM 
INICIAL 
sd/STH 

80000 

60 ()(JO 

40000 

20000 

l"ORCENTA.IE DE c ... EN EL FLUIDO DE'\' ACIMIE~TO 

FIG. 2.6.7.1.-COMPORTAMIENTO DE GOR CONTRA C,. 

Como se puede observar de la gráfica anterior .. se observa una tendencia fuerte1nentc 
definida .. donde los aceites negros. que tienen una porción impon.ante de cadenas 
su1namente largas de hidrocarburos que constituyen a la fracción pesada. tienen la 
1nenor GOR .. los aceites vol<itiles .. que contienen n1enor cantidad de esos componentes 
pesados. presentan una GOR 1nayor. los gases retrógrados. los ga5-es húmedos y los 
gases secos poseen aún menores cantidades de componentes pesados en tanto que su 
GOR crece dramáticamente. 
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McCain ha ~xpucsto que~ aparte de las reglas prácticas utilizadas dentro de la industria 
para identificar con qué t\po de fluido se está tratando~ \a presencia de n1ayor ó n\enor 
cantidad de fracción pesada también puede ayudar a identificar a\ fluido de un 
yacimiento en particular y nsi se pueden afinar las suposiciones hechas al ex.plotar el 
yacimiento en sus inicios. ya que dependiendo de\ tipo de fluido de que se trate~ serán 
las decisiones que se tomarán postcrionncnte. A continuación se explicará ta diferencia 
que se pueden presentar en la clasificación de yacimientos de acuerdo al tipo de t1uido 
produc::ido. 

ACEITES NEGROS Y ACEITES VOLÁTILES. 
Los aceites negros y \os aceite volátiles son aque\\os fluidos que.. debido a \as 
condiciones de: presión y temperatura del yacimi.ento~ se presentan originalmente en 
rase liquida. por \o que exhiben un punto de burbuja a medida que la presión distninuyc 
durante \a producción y ambos liberan una ..fase gaseosa en e\ espacio poroso de\ 
yacimiento._ pero hasta aquí terminan sus semejanzas. ya que a\ dcsarroUarse inétodos 
para describir e\ con1portamiento de yacimientos para aceites negros~ estos fallan al 
tratar de reproducir e\ comportamiento de una yaci.miento de aceite considerado CO\TIO 

vo,áti\~ debido a que su comportamiento no se ajusta a las suposiciones hechas a dichos 
métodos. debido a que e\ gas que vi.ene en solución es diferente para ambos tipos de 
aceite; mientras que para e\ aceite negro el gas \'i.berado consiste mayoritariamente en 
metano que se conservará en fase gaseosa durante su nll.g,rndón dentro de\ yacimiento y 
a 'ªs condicionc:s en que sea separado mientras que e\ gas \iberado por un aceite vo\átil 
es norma\mente un gas retrógrado que cuando sea producido~ liberará grandes 
cantid~des de condensado a condiciones de superficie.. y así v\o\a una de la~ 
consideraciones básicas de los métodos que es \a de que e\ gas \1.bre en el yacin,icntc.'\ 
permanece como tal en las instalaciones superfici3.les. Los métodos de predicción ó 
-ecuaciones de batanee de materia·· tratan al sistema multicomponcnlc Cl"ltllo un sistema 
binario consistente en aceite y gas y pueden usarse en sistemas volátiles siempre y 
cuando no se haya a\canzado ta presión de saturación~ si.endo necesario considerar .. 
fuera de ese rango~ a \a mezcla mu\ticomponente como tal a fin de que \a composición 
tota\ de la corriente de producci.ón sea conocida y los cákutos de separador puedan 
\levarse a cabo para determinar las cantidades de \iquido y gas en superficie. 

E\ análisis de cientos de estudios de laboratorio y datos de producción permiten 
suponer la presencia de un aceite volátil cuando la relación gas-aceite inicial de 
produc<:ión sea 1nayor a 1750 scf/STB cspccia\rnentc si la densidad r\!gistrada dl..!l fluido 
en el ttinquc de aln'lacenamicnto es alt<.l~ mayor de 40 ºAPt (diez grados AP1 
corresponden a la densidad relativa del agua) y presente un color moderadamente 
oscuro(. cafC~ naranja~ rojizo e inc\uso verde). B.asta aqui no se observa nada nuevo para 
e\ personal de campo~ acostumbrado a llevar a cabo mucst.rcos y n1edicíones~ pero si 
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analizarnos la figura. a un valor de 1750 scf'/STB corresponde un valor de ti-acción 
pesada entre 18 y .:?.:?% .. por lo que plantear un límite de 20 % molar de fracción pesada 
es razonable pero no agudamente definido., para establecer la frontera entre un aceite 
negro y uno volátil. En etapas posteriores a lo explotación inicial del yacimiento. el 
líquido proveniente de un yacimiento de aceite volátil provendra de la condensación de 
los componentes del gas y ya no de la fase liquida presente originalmente., observándose 
un incremento constante en la densidad del liquido en el tanque de almacenamiento 
durante la vida del yacimiento. 
En un yacimiento de aceite negro, el comportamiento de la densidad en el tanque de 
almacenamiento es totalmente diferente, la gran cantidad de gas seco producido con el 
aceite aparentemente arrastra algunos de los componentes ligeros del aceite hacia la 
superficie, por lo que la densidad en el tanque de un aceite negro disminuye 
gradualmente durante la mayor parte de la vida del yacimiento, registrándose un 
incremento en las etapas finales si el gas es lo suficientemente rico en componentes 
ligeros para considerarse ya como un gas húmedo, ya que se presenta una mezcla entre 
e) líquido y los productos del gas húmedo. Los aceites negros no son tales. pero sí Jo 
suficientemente oscuros para tomar tal nombre y esos colores son debidos a la presencia 
de las fracciones pesadas, las que provocan que la densidad sea menor a 45 ºAPI. 

ACEITES VOLÁTILES V GASES RETRÓGRADOS. 
A condiciones de yacimiento, los aceites volátiles exhiben punto de burbujeo y los 
gases retrógrados exhiben puntos de rocío, como puede observarse de la figura 
siguiente, que es un porción de la figura anterior, correspondiente a la sección de 7.5 a 
22.5% de fracción pesada y de 1000 a 6000 set"/ STB, con los puntos indicando cuáles 
exhiben puntos de burbujeo y cuáles punto de rocío, reflejando la dispersión entre ellos 
las diferencias tanto en su composición como en las diferentes condiciones de 
separación y dispositivos, siendo una contribución importante a la dispersión las 
diferencias en el peso molecular de las fracciones pesadas. Es también notable que 
únicamente dos fluidos con composiciones de fracción pesada menores al 12.5o/o 
exhiben punto de burbujeo y únicamente tres exhiben punto de rocío por arriba de este 
valor, por lo que 12.5% molar de fracción pesada parece ser la frontera entre los aceites 
volátiles y los gases retrógrados. Actualmente, se han observado aceites volátiles que 
presentan fracciones pesadas molares tan pequeñas como 1 Oo/o y gases retrógrados con 
fracciones tan grandes como 15% molar. pero estos casos son muy raros y constituyen 
una excepción, teniendo densidades en el tanque inusualmente altas, debidas al alto 
peso molecular de la fracción pesada y a la densidad relativa. 
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FIG. 2. 7.2.- LÍMITE ENTRE ACEITES VOLÁTILES Y GASES 
RETRÓCRADOS 

El liquido retrógrado :formado en un yacimiento de este tipo a presiones por debajo de 
su punto de rocío es virtualmente inmóvil, por lo que este liquido se pierde para la 
producción y la saturación de condensado en la roca aumenta a medida que la presión 
disminuye, lo que origina un rápido decaimiento en la permeabilidad efectiva al gas. 
Aunque la corriente de producción de un yacimiento retrógrado es virtualmente toda 
gas, Ja relación gas-aceite de producción se incrementará después de que la presión del 
yacimiento decline por debajo del punto de rocío, debido a la perdida de condensado y 
provocará que la densidad en el tanque de almacenamiento se incremente. debido a que 
el comportamiento retrógrado en el yacimiento remueve una pequeña cantidad de los 
componentes pesados del gas y éstos no Hcgan al tanque, Jo que hace que la mezcla 
resultante sea más ligera( la densidad API aumenta). Es importante hacer notar que los 
modelos predictivos para este tipo de fluidos requieren de procedimientos de 
laboratorio para -ajustarse- y poder ser utilizados en forma precisa. 

105 



GASES RETRÓGRADOS Y GASES HÚMEDOS. 
Se ha observado comportamiento retrógrado en gases que presentan relaciones gas­
aceite de producción por arriba de 150 000 scf / STB. aunque la cantidad de líquido 
retrógrado es muy pequeña (menos del 1 o/o del espacio poroso en el yacimiento). por lo 
que parece que todos los gases que liberan condensado en superficie lo harán también 
en el yacimiento. Esto quiere decir que en realidad existen muy pocos gases que siendo 
verdaderos gases húmedos se comporten como líquidos en la superficie pero que no 
existan como tales en el yacimient0 9 pero el concepto de gas húmedo puede aplicarse a 
los gases retrógrados que liberan sólo pequeñas cantidades de líquido en el yacimiento. 

Si la concentración de componentes pesados es menor a 4°/o molar. el gas puede ser 
tratado como gas húmedo, aunque se forme algo de liquido retrógrado en el yacimiento, 
y de la figura, se puede observar que para una GOR de 150 OOOscf / STB y mayores, 
corresponden a una concentración de fracciones pesadas menor a 4% molar. 

GASES HÚMEDOS Y GASES SECOS. 
Los verdaderos gases húmedos y los gases secos permanecen en forma gaseosa a lo 
largo de todo el proceso de agotamiento, pero la diferencia entre ambos consiste en la 
liberación de condensados por parte de los gases húmedos a medida que la presión y la 
temperatura se reducen hasta las condiciones de separación. en tanto que los gases secos 
permanecen en fase gaseosa aún en la superficie. Cabe hacer notar que los calificativos 
de ñúmedo- y .. seco .. no se refieren al contenido de agua ó de vapor presentes en los 
gases, sino a la presencia de compuestos susceptibles de pasar con relativa facilidad a la 
fase Hquida. 

De acuerdo a la figura, aquellos gases con menos de 0.7% molar de componentes 
pesados exhiben relaciones gas-aceite de producción extremadamente altas( 100 000 scf 
/ STB ó más), por lo que se considera que un gas con menos de 0.7o/o molar de fracción 
pesada se considera como un gas seco y la densidad relativa del gas en superficie puede 
ser usada para representar al gas en el yacimiento y los gastos de producción en 
superficie pueden ser igualados a los del yacimiento. 

A fin de sumarizar en forma condensada la información anterior referente a los diversos 
tipos de yacimiento. se mostrará una tabla con los resultados esperados de un análisis de 
laboratorio para determinar los posibles tipos de fluidos: 
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Aceite Aceite Gas Gas Gas seco 
negro '\.'Olátil retrógrado húmedo 

Cambio de Punto de Punto de Punto de rocío Sin cambio Sin cmnbio 
fase en el burbujeo burbujeo de fase de fase 

yacimiento 
Porcentaje >20% De 20% a <J2.5% <4% <0.7% 

deC7 • I~.5% 

TABLA 2.7.1.- RESUMEN DE TIPOS DE YACIMIENTO EN Fl::'llCIÓN A SU 
C01"TENIDO DE C,. 
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3.-ECUACIONES CÚBICAS MÁS POPULARES DENTRO DEL 
COMPORTAMIENTO DE FASES. 

Las ecuaciones mostradas a continuación, representan los modelos más conocidos y 
utilizados dentro del cálculo de equilibrio de fases para las mezclas de hidrocarburos y 
son utilizadas en varios ambitos,. en la rama de yacimientos de la Ingeniería Petrolera, 
se han desarrollado simuladores de flujo composicional dentro del yacimiento que las 
incorporan dentro de sus rutinas de ejecución después de algunos ajustes neces.."lrios 
hechos en función de la infonnación disponible de laboratorio y en la rama de 
producción,. se han desarrollado modelos que predicen el comportamiento de fases de la 
mezcla en el interior del pozo. en las inst3laciones superficiales de separación a fin de 
predecir las recuperaciones obtenidas y a través de las líneas de conducción, a fin de 
tener posibles estimaciones de zonas problemas que pudieran dificultar las redes de 
recolección y transporte. 

3.1.-ECUACIÓN DE ESTADO DE SOAVE-REDLICH-KWONG. o,i..t 

Esta ecuación tuvo su origen en la ecuación original de Redlich-Kwong .. la cual fué, 
durante mucho tiempo .. el máximo avance realizado en este campo desde la publicación 
de la ecuación de van der Waals, ya que fué usada durante mucho tiempo para predecir. 
con un alto grado de precisión, propiedades térmicas y volumétricas de componentes 
puros y 1nezclas. pero su aplicación al estudio del equilibrio vapor-líquido 
multicornponcntc a menudo ofn:ció resultados no satisfactorios. Este hecho no puc;dc 
ser atribuido solamente a la imperfección de las llamadas reglas de mezclado que serán 
revisadas en el capítulo siguiente .. sino que debe ser compartido con la falta de 
influencia de la temperatura en la conformación de In ecuación dentro de sus purá1netros 
de atracción, ya que al calcular las presiones de vapor de componentes puros~ donde 
obviamente no inten.riene regla de mezclado alguna. se sigue presentando esa falta de 
precisión que constituye la desventaja principal de esta ecuación. 

La fonna original de la ecuación de estado de Redlich-Kv.:ong es: 

RT a/T'1 ~ .., 

p = .,.-:-¡;- ,.(V+b)º"'"'"'••""''''•••·"'"·l.l l 

de donde se puede observar que el parámetro de atracción .. a .. es solo función de las 
propiedades criticas del componente puro ó de la combinación de los constituyentes de 
la n1ezcla. 
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Soave, al igual que muchos otros autores. llegaron a la conclusión que una mejora 
significativa en la precisión de la ecuación nl ser aplicada al comportamiento de fases 
era la inclusión de parámetros de atracción dependientes de la temperatu~ es decir. que 
el parámetro ··a·· tomara la forma de ··a= a(Tr·. 

El trabajo de Soave se condujo bajo la suposición de que una mejora en la predicción de 
las condiciones de saturación de sustancias puras también conduciría a una mejora en su 
aplicación para mezclas y que un buen ajuste entre valores calculados y experimentales 
de presiones de vapor de compuestos puros no es una condición suficiente para un buen 
ajuste en mezclas. pero si una condición necesaria. 

Soave mantuvo la fonna original de la ecuación de Redlich-Kwong~ pero expresó en 
una forma más general al parámetro ··a··: 

P= l~~h-~(~~·-····································(3.1.:!) 

Esta ecuación puede ser expresada en función del factor de compresibilidad. lo cual 
genera una ecuación cúbica que presenta la siguiente forma: 

Z' - Z' + Z*(A - B - B') - A*B = 0 .............................. (3.1.3) 

donde A = a•P I (R' • T' ) y B = b*P / (R*T) y la oblención de (3.1.3) puede ser 
observada en el Apéndice 111. 

OBTENCIÓN DE LOS PARÁMETROS DE ATRACCIÓN Y REPULSIÓN A Y B 
PARA SUSTANCIAS PURAS. u 
Imponiendo las condiciones criticas propuestas por van der Waals se obtiene las 
expresiones siguientes: 

a,(Tc;) =a..,,= 0.4~747*R.?•Tc,2 /Pe¡ ................................. t3.l .4a) 
b, = 0.08664*R *Te, I Pe, ......................... ! 3.1 .4b) 

La manera de obtener estas expresiones fué ligeramente diferentes a las propuestas por 
el autor. ya que se utilizó el método propuesto por Edmister y Lee. ~1 cual. básicamente 
consiste en suponer que en el punto critico (V - Ve ) 3 = O y al expresar la ecuación de 
estado en cuestión en función del volumen molar. se iguala término a término con los 
componentes del polinomio de tercer orden resultante. obteniéndose una ecuación 
cúbica en función del covolumen "b··~ 1:1 cual. al ser resuelta. produce una solución en 
función del volumen critico. la cual desemboca en las ecuaciones (3.1.4) al usarse 
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algunas transformaciones. Este método es generalmente más f"ácil de utilizar que el 
método tradicional .. donde el hecho de derivar sucesivamente con respecto al volumen. 
puede acarrear algún error. mientras que en áquel se realizan operaciones más sencillas 
y el máximo problema consiste en solucionar una ecuación de tercer grado, 
procedimiento que también puede ser observado en el Apéndice 111. 

A temperaturas diferentes de la crítica, Soave propuso un factor de correción para ··a.,,··. 
que es función de la temperatura y denotado por ex. y que se vuelve unitario cuando la 
temperatura es igual a la critica: 

a,(T) = a.,•at,(T) ...................... (3. l .4c) 

Aplicando las ecuaciones anteriores a las definiciones de los coeficientes de (3.1.3) se 
obtiene: 

A= 0.42747°cx,(T) 0 (P/Pc;) / (Trfc;)' ......................... (3.1.5) 
B = 0.08664°(P/Pc;)/ (Trfc;) ..................................... (3.1.6) 

COEFICIENTE DE FUGACIDAD PARA COMPONENTES PUROS V 
MEZCLAS. 2

·• 

Aplicando la relación termodinámica ( 1.4.1.8) a (3.1.2) puede obtenerse el coeficiente 
de fugacidad de un componente puro. dado por la siguiente expresión : 

( f) . . A ( 7. + B) (3 1 7 lí\P =Z-1-ln(L-B>-n'"l-Z- .................... ) 

el fi1ctor de compresibilidad .. z·· es obtenido prc.!\'iamcntc de Ju ecuación (3.1.3) y 
retomando algunus de lus propiedades matemáticas de las ecuaciones de estado. se 
obscrv:ln.í que la ecuación puede tener una ó tres raíces reales; en el segundo caso. la 
raíz más pequeña será la correspondiente a la fase liquida y la raíz 1nayor scr:l la 
correspondiente a la fase vapor. 

Para mezclas la expresión para el coeficiente de fugacidad estará dado por: 

1{ fr )~ ¡f---(z .. " -1)-1n(z.,. - n"") 
·'- ( ::" ) { B \ •...••....•.••.• (3.1.8) 
-~ .,~-~ 1 1+--!:.~J 

B.., ... - a:,S... h,.,.. 7. ,,, .. 
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lo anterior implica un proceso donde las ecuaciones son resucitas pa1·a la co1nposición 
de cada fase. obteniéndose los correspondientes valores de coeficientes de Ja ecuación 
cúbic~ f"actores de cornpresibilidad. etc. La expresión anterior es obtenida de= aplicar Ja 
definición de componente de fugacidad para mezclas donde las composiciones de Ja 
mezcla ya intervienen para modificar las condiciones del sistema. n1isma que será 
mostrada al tratar el tema de resolución de ecuaciones de equilibrio: 

In;; = ![.¡,.- R'r(:::J }v-lnZ .........•................. (3.1.9) 
• • 1.r""' 

Las relaciones b 1 / brasc y a, / a 1w.e están dadas por: 

"· ª~~ • r,:, /re:·~ 
"~·· = L(x,u;•· •Te, I Pe;") .....•.......•.........••.......•..........•.... (3.1.1 Oa) 

h~:~ = L(:~/c.~'..,,c.)"" 0 ························································(3.1.IOb) 

OBTENCIÓN DEL FACTOR DE CORRECCIÓN a. ,_,_. 
Para una sustancia pura a una temperatura dada y para un valor dado de a{T). 
corresponde un solo valor de presión que satisf"ace la condición de saturación: 

.r.' =f. ..................................... (3.1.11) 

Al imponer un valor experimental de presión de saturación. (3.1. l 1) es satisfecha por un 
solo valor de a(T) y por eliminación. de a(T). siendo posible obtener de valon:s 
experimentales de Presiones de vapor. un conjunto de valores de a.(T) para cada 
sustancia. realizándose lo anterior para un cierto nú1nero de hidrocarburos al suponer 
como valores experin1cntaJes al conjunto de ecuaciones de Antoinc. que pueden ser 
obtenidas del reporte API 44. 

Cuando se graficaron Jos valores de a,( T) contra la temperatura reducida definida por 
T Ri = Trrc,. se mostraron tendencias similares. obteniéndose líneas rectas al graficar a 
a 0 ·:i> contra T,.º!(.Como todas l:¡s lineas rectas pasaron por el 111isn10 punto (T R =- 1. o:= 1) 
se puede escribir a la ecuación que dctine a dchas lineas rectas como: 

aº~= 1 + m,(I -T"-,0 '.'t) ••••••••••••••••••••••••••••• (3.1.12) 

Las pendientt:s m, pueden ser refrrenciadas directamente con Jos factores acéntricos de 
Jos componentes relacionados. De la propia definición del foctor act!ntrico. se toma la 
tcrnperatura reducida de referencia de O. 7. la cual define a un valor de presión de vapor 
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reducida. Del par (TR = 0.7. PR = io-i .... ). se obtiene un valor de a que depende 
únicamente del factor acéntrico y. al forzar a todas las lineas rectas a pasar por el punto 
(T R = O. 7. a = a(T R = O. 7)) se obtiene un valor de pendiente m 1 a las condiciones de 
referencia anterionnente mencionadas._ obteniéndose una correlación para m 1 en función 
de los factores acéntricos: 

m; = 0.480 + 1.574• e>; -0.176 ro;' •.............. (3.1.13) 

El manejo anterior y las ecuaciones y correlaciones planteadas obtienen el valor 
deseado de a 1(T) para una sustancia dada a cualquier temperatura. contando con las 
propiedades criticas y el factor acéntrico únicamente. 

COMPROBACIONES HECHAS POR SOAVE A SU PLANTEAMIENTO DE 
ECUACIÓN DE ESTADO. • 

A fin de probar la efectividad de la modificación propuesta, se comparó a los valores 
obtenidos de presión de vapor con la ecuación modificada y a la ecuación original de 
Redlich-Kwong contra datos experimentales de componentes puros. obteniéndose que 
la modificación se ajustó adecuadamente a los datos experimentales. n1ostrando una 
ligera desviación que tendía a crecer al llegar al final del rango de temperaturas 
experimentado(temperaturas reducidas menores a 0.4). lo que demostró que una mejora 
en las predicciones podía ser una realidad mediante una expresión más refinada para 
a(T). 

Al ser aplicada a mezclas. mayoritariamente sistemas binarios .. se encontraron grandes 
desviaciones en sistemas que contenían hidrógeno. tanto al usarse las constantes críticas 
clásicas como cantidades experimentales, lográndose una mejora imponante al usar un 
valor de factor acéntrico ajustable. En sistemas que contuvieron compuestos polares. 
C02 y H 2S, fueron necesarias correcciones empíricas por lo que se presentaron 
desviaciones importantes. por lo que se preconizó por una regla de mezclado que 
introdujera una cantidad conocida como ··coeficiente de interacción binario .. el cual 
haría que se redujeran dichas desviaciones. Esta cantidad será explicada en la sección 
que trata de las reglas de mezclado. 
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3.1.1.- MODIFICACIONES Y APORTACIONES QUE HA EXPERIMENTADO 
LA ECUACION DE SOAVE-REDLICH-KWONG.'° 

Una de las primeras mejoras que experimentan las ecuaciones de estado es el desarrollo 
de los parámetros que en ellas interviene, tales como el parámetro ··m·· y la variable --ex··. 
Grabosky y Daubert propusieron una nueva expresión para calcular el parámetro 
··m""para la ecuación de Soave a fin de mejorar las predicciones de presión de vapor para 
componentes puros, al analizar extensivamente varios conjuntos de datos 
experimentales: 

m = 0.48508 + 1.55171 co -0.15613 co>. ........................... (3.1.1.1) 

En la mis1na linea, Simm y Daubert puntualizaron que, debido a que los coeficientes de 
la ecuación anterior fueron obtenidos al analizar datos de presión de vapor para 
hidrocarburos de bajo peso molecular, no son suficientes cuando se analizan las 
fracciones pesadas de los sistemas del petróleo. Sabiendo que el factor acéntrico de 
dichas fracciones era obtenido mediante correlaciones empíricas. los autores 
propusieron las siguientes expresiones para determinar ··m··: 

- Si el factor acéntrico era calculado con la correlación de Edmister. se debe aplicar: 

m = 0.431 + 1.57 co, - 0.161 w,'. .................... (3.1.1.:?a) 

- Si el factor acéntrico era obtenido por la correlación de Kesler-Lee. se podía aplicar: 
m = 0.315 + 1.60 ro, -0.166 w,2 •••••••••••••••••••• (3.1.1.:?b) 

Por otro lado, se han hecho grandes esfuerzos para mejorar las predicciones de las 
presiones de vapor y comportamiento vapor-líquido por medio de la modificación del 
parámetro .. cC. Twu. Coon y Cunningharn desarrollaron una función especial para 
-a:·como función lineal de ro a temperatura reducida constante. en oposición a funciones 
de grado superior propuestas por otros autores. La ventaja de una función lineal para CJJ 

es evidente cuando se trata de hacer extrapolaciones del parámetro a hidrocarburos 
pesados. fracciones del aceite crudo y del condensado del gas. además de permitir que 
la reproducción precisa de datos de presión de vapor en el rango del punto triple( el 
punto donde la rase liquida. gaseosa y sólida coexisten en equilibrio) hasta el punto 
crítico. tanto de hidrocarburos ligeros como pesados. 

La dependencia funcional de la temperatura y de ro es muy complicada .. por lo que los 
autores usaron un enfoque diferente para plantearla~ en forma de una expansión en serie 
de potencias para el factor acéntrico: 
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a =aº+e>(a1 -a0
) ••••••••••••••••••••••••••••••• (3.l.l.3) 

Si la misma forma funcional es aplicada a a.0 y a a. 1 y si los parámetros en estas 
funciones son lineales. ambas variables pueden ser con1binadas para obtener una 
función única y si a. se expresa como (3.1.3). el ténnino de la desviación es equivalente 
a (a.1 

- a.0 ). donde a. 1 y a.0 corresponden al valor de la función a ro = 1 y co = O y son 
funciones de la temperatura reducida. 

Generalizando la función a. y correlacionándola con datos de pres1on de vapor de 
componentes puros, se obtienen parámetros únicos y constantes para cada componente 
y al regresionarse a. contra w, se obtuvieron ordenadas al origen para cada temperatura 
reducida (Tr. a.'» y las pendientes (cx 1 

- a.0
) para cada temperatura reducida y como se 

sabe que ambas funciones a. son funciones únicamente de al temperatura reducida .. se 
llegó a las siguientes expresiones: 

aº= T. ·0 >01158 EXP(0.141599 (1-T/·29528)) •••••••••••••••••••• (3.1.1.4) 

a' =T."" ... ,., EXP( 0.500315(1 - T/"""')) ................... (3.1.1.5) 

y los valores de ambas expresiones se sustituyen en (3.1.1.3). 

Las modificaciones a la ecuación de estado de Soave no se han limitado a sus 
parámetros .. sino que se han propuesto expresiones que .. además de incluir al parámetro 
de energía y al covolumen. adicionan una tercera constante para .. en el caso de esta 
ecuación. mejorar las predicciones de volumen molar .. el cual constituye uno de sus 
mayores defectos. Peneloux. Rauzy y Fréze realizaron una modificación muy 
interesante en la ecuación de Soave al realizar una traslación de la ecuación a lo largo 
del eje de volumen de tal manera que permite que las condiciones predichas para el 
equilibrio de fase permanezcan sin cambio. 

La traslación de volumen se realizó con la definición de un pseudo-volumen v· =V+ 
'.Ec; • n¡. donde C¡ es una constante . La sustitución de v· en la ecuación de estado hace 
que ésta se plantee de la siguiente manera: 

p = vR"!b - (V+ e)(; +b + 2c) ..•.................•... ( 3 . t .1.6 ) 

donde c = l:C¡X; .. y la sumatoria se realiza sobre las fracciones molares de cada fase. 
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Los autores decidieron que los valores de C¡ pueden ser obtenidos mediante la siguiente 
expresión, que es función de las propiedades críticas del componente y del factor de 
compresibilidad de Rackett: 

e,= 0.40768 R Te,( 0.::?9441 - ZR.,) I Pe, ................ (3.1.1. 7) 

como el factor de compresibilidad de Racken no es un parámetro muy conocido. 
Peneloux propuso la siguiente correlación en función de ,-::iriables más familiares: 

e,= 4.4379878 Te; (0.00261 + 0.09::?8 <·>,) I Pc, ............ (3.1.1.8) 

3.2.-ECUACION DE ESTADO DE PENG-ROBINSON.1
•
1
·• 

La ecuación de Soave. al popularizarse su uso. mostró dos desventajas sumamente 
importantes: la primera era la falla en generar valores satisfactorios de densidad para la 
fase líquida. aún cuando la densidad para la fase gaseosa fuera aceptable y la otra era el 
aumento en la desviación de los valores experimentales con respecto a los predichos al 
acercarse al punto critico al tratar con hidrocarburos de peso molecular mayor que el 
meta.no. Aunque no se puede esperar que una ecuación de estado con sólo dos 
constantes proporcione predicciones aceptables para todas las propiedades 
tennodinámicas. la demanda de predicciones más precisas del comportamiento 
volumétrico de las fases coexistentes condujo a la investigación realizada por Peng y 
Robinson. con el objetivo de presentar una ecuación que. conservando la simplicidad de 
forma, proporcionara mejores resultados que la ecuación de Soave. 

La forma original de la ecuación de estado de Peng-Robinson es: 

P=~ 
V-b 

acn 
V(V +b) +blV -b) .....•.......••........... ( 3 -2 · 1) 

de donde se puede observar que el parámetro de atracción .. a .. tiene una forma diferente 
a la de propuesta por Soave, lo que se explicará a continuación. 

El término de atracción. según la teoría de las esferas rígidas de van der Waals puede 
ser expresado como: 

P,. =-a/ g(v) .......................... (3.::?.2) 

donde g(v) es una función que depende del volumen molar. Al aplicar las condiciones 
críticas a la ecuación propuesta. se observa que a es función de la temperatura. y Soave 
usó un factor de escala a fin de demostrar la dependencia del término de atracción con 
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la temperatura. Los autores realizaron un estudio de las ecuaciones expresadas en 
términos de atracción y repulsión y encontraron que la elección de una función 
adecuada para g(v) proporcionaba un valor de factor de compresibilidad más realista de 
0.3079 menor que el de la ecuación de Soave, que es de 0.333 y que la aplicabilidad de 
la ecuación era afectada, a muy altas presiones. por la magnitud de b / ve• donde ve es el 
volumen critico predicho. Al comparar el modelo propuesto con la ecuación original de 
Redlich-Kwong, y con la ecuación de Soave, se hizo evidente que el tratamiento del 
factor de escalamiento adimensional para el parámetro de energía como función del 
factor acéntrico y de la temperatura reducida había mejorado notablemente la 
predicción de las presiones de vapor en componentes puros y consecuentemente .. las 
relaciones de proporcionalidad de ambas fases en una mezcla. 

La ecuación de Peng-Robinson también puede ser expresada en función del factor de 
compresibilidad .. lo cual genera una ecuación cúbica que presenta la siguiente fonna: 

Z 3 - ( 1 - B) • Z 2 + z•(A - 3 • a: - 2 • B) - (A •s - B 2 - B')= 0 .............................. (3.2.3) 

donde A= a•P I (R' • T') y B = b•p I (R•T) y la obtención de (3.::!.3) puede ser 
observada en el Apéndice lll. 

OBTENCIÓN DE LOS PARÁMETROS DE ATRACCIÓN Y REPULSIÓN A Y B 
PARA SUSTANCIAS PURAS • ._. 
Imponiendo las condiciones criticas propuestas por van der Waals se obtiene las 
expresiones siguientes: 

a 1(Tc1) = aci = 0.45724•R2 •Tc,2 I Pc 1 ................................. (3.2.4a) 
b, = 0.07780•R•Tc, / Pc, ......................... l3.::?.4b) 

La manera en que se obtuvieron estas expresiones fué también por et método propuesto 
por Edmister y Lee. 

A temperaturas diferentes de la critica, Soave propuso un factor de corrección para ··ac,·· 
que es función de la temperatura y denotado por ex. y que se vuelve unitario cuando la 
temperatura es igual a la crítica: 

a,(T) = a.,•a.,(T) .•.................... (3.2.4c) 

Aplicando las ecuaciones anteriores a las definiciones de los coeficientes de (3.2.3) se 
obtiene: 
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A= 0.42747*a,(T)•(P/Pc1) I (TITc,)' ......................•.. (3.2.5) 
B = 0.08664*(P/Pc,)/ (T/Tci) ..•.............•..............•..... (3.2.6) 

COEFICIENTE DE FUGACIDAD PARA COMPONENTES PUROS V 
MEZCLAS. u 
Aplicando la relación termodinámica ( 1.4.1.8) a (3.2.1) puede obtenerse el coeficiente 
de fugacidad de un componente puro. dado por la siguiente expresión : 

If) A (Z+2 ... l4ºB) ~~ 
l"l_p =Z-1-ln(Z-B)- .:?•:?u'Bh\.Z-0.4J4-*B .................. {->.-.7) 

el factor de compresibilidad ··z .. es obtenido previamente de Ja ecuación (3.2.3) y 
retomando algunas de las propiedades matemáticas de las ecuaciones de estado. se 
observará que la ecuación puede tener una ó tres raíces reales: en el segundo caso. la 
raíz más pequeña será la correspondiente a Ja fase liquida y la raíz mayor será la 
correspondiente a la Tase yapor. 

Para mezclas Ja expresión para el coeficiente de fugacidad t?Starri. dado por: 

1 ( f'r)=i'--(z,.....-1J-1n(z,_-B"_) "lx, ,.,.., 
A~ • "' b, Z¡.,.., + :?.414 • B,., .. 

[ 
:Ea J r{ J ................ (3.2.si 

-2•2º'B¡...., 2 a~ -h,.,. .. l Z1u..,-0.414•Bµ.., 

lo anterior implica un proceso donde las ecuaciones son resueltas para Ja composición 
de cada fase. obteniéndose los correspondientes valores de coeficientes de la ecuación 
cúbica. factores de compresibilidad, etc. La expresión anterior es obtenida de aplicar Ja 
definición de componente de fugacidad para mezclas donde Jas composiciones de la 
mezcla ya intervienen para modificar las condiciones del sistema. misma que será 
mostrada al tratar el tema de resolución de ecuaciones de equilibrio: 

f. f[ 1 1 (dP) } In--= t --- - V-lnZ 
Px, V RT dn, i.rJ., 
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OBTENCIÓN DEL FACTOR DE CORRECCIÓN ex. 1 

Para una sustancia pura a una temperatura dada y para un valor dado de a(T). 
corresponde un solo valor de presión que satisface la condición de saturación: 

f.' ~ .r:· ................................... (3.:!..9) 

con un criterio de convergencia de ABS(t1 - f') < 1 o·"' kilo pascales para las presiones de 
vapor a cada temperatura. se obtuvieron los valores de a. la cual pudo ser linearizada de 
acuerdo a la siguiente ecuación: 

aº·'= l + k,(l -TRiº·') ............................. (3.2..10) 

donde k 1 es una característica constante para cada sustancia~ la cual fué correlacionada 
con el factor acéntrico. obteniéndose la siguiente ecuación: 

k, = 0.37464 + 1.54:!.26• O>¡ -0.1699 .,,,' ............... (3.2.11) 

El manejo anterior y las ecuaciones y correlaciones planteadas obtienen t:l valor 
deseado de a¡(T) para una sustancia dada a cualquier temperatura, contando con las 
propiedades criticas y el factor acéntrico únicamente., siendo interesante hacer notar que 
las relaciones anteriores sean similares a aquellas obtenidas por Soavc. el cual utilizó 
únicamente los valores de punto critico y la presión de vapor calculada a una 
temperatura reducida de 0.7 basada en el factor acéntrico en tanto que Peng-Robinson 
usaron datos de presión de vapor tanto en el punto de evaporación como en el punto 
critico. 

COMPROBACIONES HECHAS POR LOS 
PLANTEAMIENTO DE ECUACIÓN DE ESTADO. 9 

AUTORES A su 

Los autores consideraron que .. ya que las ecuaciones de estado tiene propósitos bien 
definidos. no valía la pena hacer comparaciones de su modelo con ecuaciones 
comparativamente más precisas tales como los miembros de la familia Benedict-Wcbb­
Rubin, por lo que realizaron la validación de la ecuación con respecto a las ecuaciones 
de Soave y Redlich-Kwong en regiones donde los cálculos de Ingeniería son más 
comunes, encontrándose que el modelo propuesto podía dar mejores aproximc:1cioncs 
que las dos expresiones restantes. 

Para sustancias puras no se encuentra nada inesperado. ya que tanto la ecuación de 
Soave como la ecuación propuesta están diseñadas para reproducir en forma precisa las 
presiones de vapor de sustancias puras no polares. encontrándose que. a pt:sar de ese 
hecho. la ecuación de Peng-Robinson obtiene resultados con un menor error absoluto a 
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excepción del iso-pentano, mientras que los errores relativos, ligeramente n1ayores para 
sistemas que contuvieron sulfuro de hidrógeno H!S y dióxido de carbono CO!. se 
reflejaron en las zonas de presión menores. la explicación que los autores dieron para el 
caso en particular del iso-pentano fué de posibles imprecisiones en las n1ediciones. 
haciendo notar que Ja diferencia entre los valores calculados y los predichos era de -i 
psi~ equivalente al 1%. Las predicciones realizadas para las densidades del liquido 
saturado fueron mayores que las reportadas en la literatura a bajas temperaturas y 
menores a altas temperaturas. pero aún resultan más cercanas a Jos valores 
experimentales que las predicciones de la ecuación de Soave. El hecho de tener un 
factor de compresibilidad más real ha incrementado la capacidad predictiva de la 
ecuación de Peng-Robinson dentro de la región critica. hecho que se presenta con 1n.:i.s 
fuerza en sustancias con n1oléculas rclativa1nente grandes. aunque todas las exprcsionl.!'s 
probadas funcionan bien para sustancias con 1noléculas de pequeño tamaño. 

Al aplicarse la nueva ecuación a mezclas, se tomaron en cuenta sistc111as hin.arios 
consistentes en C02-n-butano para la comparación de las ecuaciones de las 
predicciones del comportamiento volun1étrico en una sola fase. encontrándose que los 
valores predichos de factor de compresibilidad de la fase por parte de la ecuación 
propuesta fueron muy superiores a los de la ecuación de Soave9 en tanto que los 
cálculos de equilibrio en la zona de dos fases para un sistema binario consistente en 
parafinas y para el sistema ternario metano-etano-propano estudiado por Wichterle y 
Kobayashi. donde tambie;!n se obtuvieron resultados n1uy satisfactorios por parte de la 
ecuación de Peng-Robinson9 haciendo notar que9 al operar los componentes 
individuales mediante las reglas de mezclado9 se encontró que los fb.ctores de corrección 
conocidos como coeficientes de interacción binarios. podían ser despreciados sin 
pérdida de precisión pero en los casos de moléculas de gran tamaño. eran necesarios 
para tener una buena representación. 

J.2.1.- MODIFICACIONES Y APORTACIONES QUE HA EXPERIMENTADO 
LA ECUACION DE PENG-ROBINSON. 1 

Se ha dicho por numerosos autores que la ecuación de Peng-Robinson es superior en 
algunos casos que la ecuación de Soave9 por lo que ha sido objeto de mayor número de 
mejoras. siendo de muy diverso tipo. pero se seguirá la misma secuencia que en las 
modificaciones efectuadas por Soave. pero debe quedar claro que casi cada mes9 en las 
diferentes publicaciones periódicas especializadas en el tema9 se dan a conocer nuevas 
maneras de utilizar ambas ecuaciones de estado. 
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Strijck y Vera propusieron una mejora en la reproducción de las presiones de vapor de 
componentes puros en un rango de O. 7 a 1.0 de temperatura reducida por medio de la 
siguiente expresión: 

m., = 0.378893 + 1.48971530> - 0.17131848ro2 + 0.0196SS4ro3 
••••••••••• (3.2.l.l) 

A fin de reproducir las presiones reducidas por debajo de 0.7. los autores modificaron al 
parámetro -m- en la ecuación original al introducir un parámetro ajustable m 1 
característico de cada componente y junto con m 0 • dan origen a una nueva f"orma de 
-m-: 

rn = rn0 + rn 1 (1 + Trº·')(0.7 -Tr) ..................... (3.2.1.2) 

donde Tres la temperatura reducida y los valores sugeridos para m 1 están dados en la 
siguiente tabla: 

COMPVESTO m 1 
NITROGENO O.O 1996 

BIOXIDO DE CARBONO 0.04285 
AGUA -0.06635 

METANO -0.00159 
ETANO 0.02669 

PROPANO 0.03136 
BUTANO 0.03443 

PENTANO 0.03946 
HEXANO O.OS 104 

HEPTANO 0.04648 
OCTANO 0.04464 
NONANO 0.04104 
DECANO 0.045 1 O 

UNDECANO 0.02919 
DO DECANO 0.05426 
TRIDECANO 0.04157 

TETRADECANO 0.02686 
PENTADECANO 0.01892 
HEXADECANO 0.02665 
HEPTADECANO 0.04048 
OCTADECANO 0.08291 

TABLA 3.2.J.J.- VALORES DE m PARA LA CORRECCIÓN DE STRIJEK Y 
VERA 
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Para temperaturas reducidas por arriba de 0.7. se puede usar m 1=0. Debido a Ja 
naturaleza totalmente empírica de la constante m 1 • los autores no pudieron proporcionar 
una correlación de los parámetros m 1• por lo que se sugiere que Jos valores 
proporcionados en Ja tabla sean usados sin modificación alguna. 

Twu. Coon y Cunningham aplicaron Ja 1nisma teoría al parámetro a de Ja ecuación de 
Peng-Robinson. y obtuvieron resultados igualmente satisfactorios. Las expresiones 
derivadas para esta ecuación fueron: 

aº= Tr-o.1111u e 0.12,,iuf • ·Tr""J.17r.3·0 ••••••••••••••••••• (J.2 .J .3 ) 
a•= Tr-or.o73!1'2 e o . .!111614< 1-1·r""2.20!!'111 ••••••••••••••••••• (J . .2.J .4 ) 

Peng y Robinson modificaron la expresión original del parámetro a. a fin de permitir a 
su ecuación Ja predicción del comportamiento de fase de mezclas de hidrocarburos y 
agua.. y propusieron una expresión alternativa para mejorar Ja predicción en este tipo de 
sistemas: 

a"-'= 1.008568 + 0.8215 (1 - Trº·') ................. (3.2.1.5) 

La expresión anterior conduce a una mejora notable en las predicciones en un rango de 
temperatura reducida de 0.44 < Tr <O. 72 comparada con la original. 

Süreide y Whitson llevaron sus investigaciones al estudio de las salmueras y 
determinaron que Ja salinidad tenia influencia directa sobre a. por lo que plantearon una 
expresión que Ja contemplaba: 

aº·'= 1 + 0.4530( 1 - Tr( 1 - O.O 103C," 1 
·
1 J) + 0.0034( Tr -3 -1 ) ....... (3.2.1.6) 

donde c."' es Ja salinidad molal. cuyas unidades son 1 0 3 moles de soluto I masa de agua. 
Jhnveri y Youngren aplicaron la misma traslación t:n el ·volumen sobre la ecuación de 
Peng-Robinson que Peneloux y colaboradores sobre la de Soave e introdujeron Ja 
constante de corrección de volumen. qudando definida por: 

e, = s, b, ••••....•.•...........••.••.••. (3.2.1. 7) 

donde b¡ es el covolumen. tal y como se definió en la ecuación original y S, es un 
parámetro adimensional llamado por Jos autores ººparámetro de cambio-. AJ igual que en 
la ecuación modificada de Soave. esta corrección no cambia las condiciones del 
equilibrio de fases. EJ parán1ctro de cwubío .ful! proporcionudo para Jos con1ponentes 
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puros más ligeros encontrados en una mezcJa de ocurrencia natural por los autores en 
una tabla que se reproduce a continuación: 

Componente S 1 

e, -0.1540 
e, -0.1002 
e, -0.08501 

l-C4 -0.07935 
n-C4 -0.06413 
i-C, -0.04350 
n-c. -0.04183 
n-C~ -O.O 14 78 

TABLA 3.2.1.2.- VALORES DES PARA LA CORRECCIÓN DE .JHAVERI Y 
YOUNGREN 

Para las fracciones indefinidas. Jos autores proponen Ja siguiente ecuación para calcular 
al parámetro de cambio: 

S, = 1 - d I MW," ......................... (3.2.1.8) 

donde Mw1 es el peso molecular del componente y - d,. e·· son coeficientes de 
correlación positivos. 

Los autores delinearon la forma de obtener Jos exponentes .. d.. y .. e··. además de 
proponer que. en Ja ausencia de información experimental necesaria para obtenerlos. el 
coeficiente ··e·· podía tomar el valor de 0.205 1 y el coeficiente -d .. se consideraba 
variable a fin de ajustarlo para reproducir la densidad de la f"racción. en un rango de 2.2 
a 3.2. 

Ahmed. reconociendo que Ja forma de calcular al término de atracción. al covolumen y 
al parámetro a. de la fracción pesada era totalmente erróneo,. desarrolló un método para 
obtenerlos a panir de las propiedades fácilmente obtenibles como el peso molecular y la 
densidad relativa mediante la generación de 49 valores de densidad de fracciones C 7 • 

por medio de Ja correlación de Riazi-Daubert,. sujetos a diez valores de presión y 
temperatura en rangos de 60 a 300 ºF y 14. 7 a 7000 psi a. respectivamente. La ecuación 
de estado de Peng-Robinson fué aplicada posteriormente para ajustar los 4900 valores 
de densidad generados por Ja optimización de los parámetros .. a .. , .. b ... y a. mediante un 
modelo de regresión no lineal. los cuales desembocaron en las siguientes expresiones: 

[ r sw l"]' a= l+"ll--=¡:-J ........................... (3.2.1.9) 
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con m definida por: 

[ 
( J\IW I y),., ] , 

m = "i +a:z(MJYÍrl.:.,. +a,MW;.,.. +a.MH~.,. .. +a5 / .A.nf";.,.. 

+u.,.Yc·. +a1 y;." ... +o, ly,."· 
(3.2.1.10) 

donde Tes la temperatura en ºR. MWc7 + es el peso molecular de la fracción C 7 .... Yc."7+ es 
la densidad relativa de la fracción pesada y los coeficientes a 1 a 3" están dados en la 
siguiente tabla: 

Coeficiente m a b 
a, -36.91776 -2.433525E +7 -6.8453198 
a 2 -0.052393763 8.3201587E +3 l.730243E-2 
a 3 O.O 17316235 -18.444102 -6.2055064E -6 
a 4 -1.3743308E-5 3.6003101E-2 9.0910383E-9 
a, 12.718844 3.4992796E +7 13.378898 
a. 10.246122 2.838756E +7 7.9492922 
a 7 -7.6697942 -l.1325365E +7 -3.1779077 
ª• -2.6078099 6.4 l 8828E +6 l. 719031 1 

TABLA 3.2.1.3.-COEFICIENTES PARA LA EXPRESIÓN DE AHMED PARA 
LA FRACCIÓN C,. 

Para los parámetros a y b de la fracción C 7 • se propone la siguiente correlación 
generalizada con los coeficientes correspondientes de la tabla anterior: 

a ó b = a 1 + a 2(MW / y)C7.+ a 3(MW I Yfc7 _+ + a.(MW I y)\-7.+ a,( y I MW),-7• 

+a& Yc7-+ a, y2 C7+ + a 8 I Yci+·····································(3.::!. l. l 1 l 

Los autores trataron el problema de los gases no hidrocarburos asociados tales como 
bióxido de carbono y nitrógeno además de los dos hidrocarburos más ligeros metano y 
etano. proporcionando valores de los parámetros optimizados: 
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Componente a b m en la ecuación 
original de Peng-

Robinson 
C02 l.499914E +4 0.41503575 -0.73605717 
N 2 4.5693589E +3 0.4682582 -0.97962859 
C, 7.709708E +3 0.46749727 -0.549765 
C 2 2.4 l 6260E +4 0.6690577 -0.6952108 

TABLA 3.2.1.4.- COEFICIENTES DE LA CORRELACIÓN DE AHMED PARA 
IMPUREZAS E HIDROCARBUROS LIGEROS 

3.3 REGLAS DE MEZCLADO.' 
La aplicación de las ecuaciones de estado de cualquier tipo a mezclas de varios 
componentes .. hace necesaria la intervención de expresiones especiales que permitan 
relacionar los diferentes parámetros de cada componente en íorn1a tal que pernlita el 
uso óptimo de la ecuación de estado, y actualn1ente existe la tendencia de dar mayor 
ilnportancia a las reglas de mezclado utilizadas que a la ecuación de estado 1nisma. 

3.3.1.- REGLAS DE UN SÓLO FLUÍDO. 
En las ecuaciones de estado reviste de especial importancia la evaluación de los 

parámetros de atracción y repulsión de la mezcla en función de Jos parárnetros 
individuales de cada componente presente, siendo Jas más extendidas por su faciJidad 
de uso las reglas de ··un sólo fluido"º propuestas por Bcrthelot y adoptadas por van dcr 
Waals en la aplicación de la ecuación que lleva su nombre a mezclas. 

Aunque se les conoce genéricamente como .. reglas de mezclado"" se debe hacer la 
distinción entre las expresiones así consideradas~ entre reglas de combinación. 
correspondiente a la ecuación (3.3. J. J) y a las reglas de la mezcla propiamente dichas. 
ecuaciones (3.3.1.2) y (3.3.1.3): 

a¡.¡= ( J - k,J )(a¡ • aj )0
·' •••••••••••••••••••••••••• (3.3. J .1) 

am= LLª .... ~.x, .............. (3.3.1.2> 

bm= LLb,,,x,x, ................. (3.3.1.3) 

donde a¡J representa el parámetro de atracción entre el par iJ~ k¡J es una constante 
empírica conocida como f"actor de interacción binario que será revisado en una sección 
posterior y a 1 y aJ son Jos parámetros de atracción de los componentes puros~ 
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determinados de la ecuación de estado utilizada. 8n. y bm representan a los parámetros de 
atracción y al covolumen de la mezcla. 

A estas reglas .. debido a su simplicidad, se les ha considerado como no aptas para 
representar adecuadamente a las mezclas con sustancias altamente polares como el 
agua .. pero la multitud de reglas propuestas hechas en forma de funciones de todo tipo. 
hasta la fecha no mejoran espectacularmente los resultados obtenidos 

3.3.2.- INTRODUCCIÓN DEL COEFICIENTE DE INTERACCIÓN BINARIO. 
Cuando este problema empezó a difundirse. muchos autores como Redlich. pensaron 
que el parámetro de atracción de cada par binario ai..:i podía estin1arse en función del 
promedio geon1~trico de los parámetros de atracción. pero con el tiempo. debido a la 
pobre capacidad de predicción exhibida. se empezó a pensar en la introducción de un 
factor de corrección a este parámetro. empezando a utilizarse al factor de interacción 
binario por 1nuttitud de autores como Soave. que menciona el número de coeficientes a 
utilizar en función del número de componentes. y su utilización continúa vigente hasta 
la fecha. u.s 

A continuación se dará una explicación más amplia del coeficiente de interacción 
binario y asilnismo se mostrarán algunos métodos para obtenerlos en forma de 
correlaciones cmpiricas ó en fonna de rutinas de ajuste a datos experimentales. 

COEFICIENTE DE INTERACCIÓN BINARIO '-' 
El coeficiente de interaccion binario es un factor de corrección en1pirico. que 
caracteriza a un par de componentes en una 1nc:zcla de hidrocarburos. Estos coeficientes 
de interacción son usados para modelar las interacciones n1olccularcs a través de ajustes 
empíricos que describen la energía de interacción entre dos diferentes molCculas. 
formulados en las diferentes ecuaciones de estado propuestas recientemente. En 
general. a estos coeficientes se les considera constantes e independientes de la 
temperatura y de la presión~ pero se ha mostrado que es sensible a la ten1pcratura y a la 
composición~ teniendo valores entre O y O.:?.S. por lo que los va.lores de e:stos 
coeficientes deberían obtenerse para las condiciones de presión y temperatura a las 
cuales tengan un uso mayoritario. El valor del coeficiente de interacción binario 
incrementa su valor a medida que el tamaño y la con1plcjidad de ta molécula se 
incrementa. 

La existencia de estos coeficientes se determinó a partir de la Teoría cinética de los 
gases y fueron mencionados por vez primera en el planteamiento de la ecuación de 
estado de Benedict-Webb-Rubin. donde los coeficientes de la ecuación de estado t!ran 
función de dichos componentes~ mediante reglas basadas en la mecánica estadística. 
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Los coeficientes de interacción dependen de la diferencia en tamafto de molécula de los 
componentes de un sistema binario9 distinguiéndose por las siguientes propiedades9 

según Slot - Petersen 1•28 : 

A)La interacción entre componentes hidrocarburos se incrementa a rnedida que la 
diferencia relativa entre Jos pesos moleculares de incrementa. ó sea. el valor de un 
coeficiente de interacción en un sistema binario será mayor que en otro sisterna cuando 
uno de JoS componentes del primer sistema tenga mayor peso molecular que su 
equivalente en el segundo. 

k,,. 1 > ku·································-(3.3.2.1) 

B)Los componentes hidrocarburos con el mismo peso molecular tienen un coeficiente 
de interacción binario nulo: 

k., = 0 .......................................... (3.3.2.2) 

C)La matriz de coeficientes de interacción binario es simétrica 

k,; = k;;··········································<3.3.2.3) 

D)El coeficiente de interacción binario entre el etano y la fracción pesada es 
proporcional al coeficiente del metano y la fracción pesada 9 y así sucesivamente 

k, ... 1,r ... = Fl; • k 1.r······················<J.3.2.4) 

donde R, <t. 

E)El coeficiente de interacción binario entre los componentes hidrocarburos "T· e ··¡·· es 
función de los pesos moleculares de ambos componentes así como de la fracción pesada 
y del coeficiente de interacción binario entre la molécula de hidrocarburo ligero y la 
fracción pesada. 

k,, = F( MW,. MW;. MW, •• k,.,.) 

De acuerdo con los fluidos estudiados por Slot-Petcrsen9 se pudo llegar a las siguientes 
conclusiones: 
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J )Para sistemas de aceite negro~ los coeficientes de interacción binarios esenciales son 
los representativos del metano y las fracciones con mayor punto de ebullición. 
pudiéndose colocar a los otros coeficientes el valor de cero. 

·-- 2)Para sistemas cercanos al punto crítico. es crucial incluir Jos coeficientes de 
interacción binarios entre [odos los componentes del sistema. 

3)Para sistemas de gas seco. únicamente se consideran los coeficientes del metano 

DETERMINACIÓN DE LOS COEFICIENTES DE INTF.RACCIÓN BINARIOS 
UTILIZANDO LA ECUACIÓN DE SOAVE-REDLICH-KWONG Y SUS 
MODIFICACIONES •.z• 
Graboski y Daubert. así como Soave sugirieron que no se requerían coeficientes de 
interacción para los sistemas conformados por hidrocarburos. pero. cuando en un 
sisterna se cuenta con componentes no· hidrocarburos. Jos coeficientes de interacdón 
binarios pueden aumentar grandemente la precisión de las predicciones del 
comportamiento volumétrico y de fase de la mezcla cuando se utiliza la ccuacion de 
Soave-Redlich-Kwong. 

En su estudio, Grabosky y Daubert mencionan Jos criterios seguidos por ellos para 
seleccionar Jos coeficientes de interacción óptirnos para sistemas con CO.:? y N! así 
como H:?S: 

1 )Minimización de Ja variación de In presión de suturación. 
2Jlvfinhnización de Ja variación del volmncn flash. 

El primer critc:do utiliza datos experimentales de la composición del liquido y fa 
presión rota.J para Ja obtención de los coeficienres. debido a que Ja presión de saturación 
es sensible aJ componente más volátil, será más precisamente correlacionado que Ja 
constante de equilibrio, en tanto que el segundo criterio utiliza las composiciones 
experimentales del líquido y deJ gas para un cálculo 11ash isotérmico a fin de optirnizar 
el balance de materia de acuerdo con la correlación. Debido a que se requiere que la 
estimación del balance de n1ateria sea Jo mñs precisa posible. un criterio basDdo en cJ 
balance de materia es importante. pero es un criterio muy sensible a los valores de Ja 
constante de equilibrio cercanos a la unidad. 

En términos de Ja presión de saturadón~ el criterio de optimización es planteado de la 
siguiente manera: 
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r' = L[\ P"• -P..~)! P._,]' .............. (3.3.2.5) 

Para mezclas binarias .. en términos de balance de materia. el criterio a manejar es : 

r' = L[I L,., - L ..• I}' +[(r:... - r: ... \]' .......... (3.3.2.6> 

Si para una mezcla binaria .. el análisis de alimentación es computado como un volumen 
flash del SOo/o de la alimentación,. se obtendrá: 

f, =OS•x. +05•.v •............. (3.3.:?.7) 

r' = L [1 r ~ ... - os)]' ................ (3.3.2.8) 

Para obtener un coeficiente de interacción .. se requiere hacer la elección de un conjunto 
representativo de datos para un sistema binario y un criterio de optimización .. 
haciéndose variaciones del coeficiente de interacción hasta que el error medido sea 
minimizado, lo cual es hecho analíticamente de la siguiente manera: 

Suponiendo que la minimización está siendo hecha en las desviaciones de la presión de 
saturación. Permitiendo que la medición del error sea ; 

L[(P ..• _ r..), P~.r .................... (3.3.2.9) 

y suponiendo que esta desviación puede estar relacionada con el coeficiente de 
interacción binario en una forma cuadrática: 

.,.-(P.~ - P..)' = d, +d,(1-c. )+d,(t-c.)' ................. (3.3.2.10) 
~ r ... ~p 

Inicialmente,. tres valores de coeficientes de interacción son elegidos y las constantes a,. 
b y e son determinadas por mínimos cuadrados. La respuesta al coeficiente óptimo es 
calculada obteniendo la derivada de la función error con respecto al coeficiente: 

de, 
0 ..••...•..........•.•........ (3.3.2.1 1) 
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o sea .. Jo anterior representa tomar Ja derivada de una expresión de segundo grado de la 
manera mostrada a continuación: 

e,,= 1-cl::, ·~d_. ................... (3.3.2..12) 

El procedimiento es repetido iterativamente al reemplazar el coeficiente de interacción 
binario calculado por medio de la ecuación anterior hasta que su valor prácticamente 
sea constante. 

Los autores realizaron cálculos para varios sistemas usando los dos criterios planteados. 
sin encontrarse ninguna dificultad en la convergencia para el criterio de la presión de 
saturación. en tanto qlle el criterio del volumen flash tuvo algunos problemas en 
sistemas con puntos de ebullición muy cercanos, necesitándose conocer el coeficiente 
de interacción previamente. para ñatlar .. la región de dos fases. Sin embargo. es posible 
obtener una comparación de los coeficientes de interacción con ambos criterios .. 
encontrándose una correspondencia razonable entre los resultados de ambos criterios a 
excepción del sistema metano-. encontrándose que para los sistemas restantes.. la 
diferencia en el volumen flash es muy pequeña sobre la totalidad del rango de 
coeficientes. en tanto que la variación de la presión cambia considerablemente 

Siendo deseable obtener una correlación generalizada para la obtención de los 
coeficientes de interacción binarios, no es posible plantearla en función de volúmenes 
críticos ó diferencias de energía de ionización como lo sugiere la teoría de London, por 
lo que se encontró en este estudio que los coeficientes podían ser correlacionados como 
funciones de las diferencias del parámetro de solubilidad. Los parámetros de solubilidad 
se han mostrado útiles en la estimación de los efectos no ideales en la teoría de solución 
de líquidos. 

Las diferencias en los parámetros de solubilidad se definen como funciones de los 
parámetros de actividad de los componentes de la mezcla binaria de acuerdo a la 
siguiente relación: 

Rr1n(r,) = .t[(o, - o,)' J.. ................... (3.3.2.13) 

Como tanto los coeficientes de actividad y como los coeficientes de fugacidad son 
resultado de efectos no ideales. una correlación de este tipo resulta lógica. y al 
regresionar los coeficientes obtenidos por ambos criterios contra el valor absoluto de la 
diferencia del parámetro de solubilidad se obtuvieron tres correlaciones y cinco tablas 
de valores con los coeficientes considerados óptimos por los autores. 
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Las correlaciones planteadas poi los autores son: 
Para sistemas hidrocarburo-H:!S: 

c.= 0.0178+0.0244Ao ..••..••.•.....•.•...•• (3.3.2.14) 

Para sistemas hidrocarburo -CO .. : 
e,,, = 0.1:?94 + 0.0292Ac5-0.0:?2:?Ac:i': ...................•. (.3.3.2.15) 

Para sistemas hidrocarburo-N .. : 
e,,= -0.0S36+ O.I055Aó-O.OIOO.>.o' •.•••••••...••.••••• (3.3.2.16) 

Las tablas de coeficientes propuestas por los autores. los cuales conten1plnn sistemas 
que no se presentan normalmente en la industria petrolera s.on las siguientes: 

SISTEMAS QUE CONTIENEN H,S : 
HIDROCARBURO COEFICIENTE DE ISTERACCION 

METANO 0.0850 
ETANO 0.0829 

N-PROPANO 0.0831 
N-BUTANO 0.0609 

2-METIL-PROPANO 0.0523 
N-PENTANO 0.0697 
N-HEPTANO 0.0737 
N-NONANO 0.0542 

1.3.S-TRJMETIL-BENCENO 0.0282 
lSOPROPlL-CICLOHEXANO 0.0562 

N-DECANO 0.0464 
TABLA 3.3.2.1.- COEFICIENTES DE INTERACCIÓN PARA SISTEMAS CON 

H 2S 
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SISTEMAS QUE CONTIENEN 
co, 

HIDROCARBURO 
METANO 
ETANO 

PROPANO 
PROPILENO 
N-BUTANO 

2-METILPROPAr-.;O 
N-PENTANO 

COEFICIENTE DE INTERACCION 
0.0973 
0.1346 
0.1018 
.0.914 
0.1474 
0.1358 
0.1278 

2-METIL-BUTANO 0.1262 
N-HEPTANO 0.1136 
N-DECANO 0.1377 
BENCENO 0.081 

CICLOHEXANO 0.1087 
TABLA 3.3.2.2.- COEFICIENTES DE INTERACCIÓN PARA SISTEMAS CON 

co, 

SISTEMAS QUE co:-.:TJENEN N,: 
I-llDROCARB L'RO 

METANO 
ETANO 

PROPA:--.:0 
N-BUTA:-.:O 

2-METIL-PROPANO 
N-HEXA::-..:O 

COEFICIENTE DE JNTERACCION 
0.0319 
0.0388 
.0.0807 
0.1007 
0.1357 
0.14-1-1 

BENCEJ':O 0.213 1 
N-DECA1'0 0.1293 

TABLA 3.3.2.3 COEFICIENTES DE INTERACCIÓN PARA 
SISTEMAS CON N 2 
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SISTEMAS QUE CONTIENEN CO 
HIDROCARBURO COEFICIENTE DE INTERACCION 

METANO 0.03 
ETANO 0.00 

PROPANO 0.02 
N-OCTANO 0.10 
BENCENO -0.01 

TABLA 3.3.2.4.- COEFICIENTES DE INTERACCIÓN PARA SISTEMAS CON 
co 

SISTEMAS NO HIDROCARBUROS 
PARES NO HIDROCARBUROS COEFICIENTE DE !NTERACCION 

CO,-H,S 0.102 
N,-H2 S 0.14 
co,-co -0.064 
CO,-N, -0.022 
N,-co 0.046 

TABLA 3.3.2.5.- COEFICIENTES DE INTERACCIÓN PARA PARES NO 
HIDROCARBUROS 

Elliot y Daubert establecieron que los coeficientes de interacción binarios óptimos 
podrían m1n1mizar el error en la represcntac1on de todas las propiedades 
termodinámicas de una mezcla, teniendo como particular importancia la presión de 
burbujeo. la presión de vapor y las constantes de equilibrio gas - liquido, proponiendo 
en su evaluación de los coeficientes de interacción óptimos en mezclas asimétricas_ que 
son aquellas donde dos de los componentes son considerablemente diferentes en su 
comportamiento químico, por ejemplo. las mezclas fonnadas por metano e 
hidrocarburos con 10 ó más átomos de carbono pueden ser consideradas mezclas 
asimétricas .. así como cualquier mezcla que contenga nitrógeno e hidrógeno. el siguiente 
conjunto de expresiones: 

A)Para sistemas con presencia de N 2 : 

k,, = O.l07089+2.9776•k,; ......................... (3.3.2.17) 

B)Para sistemas con presencia de C02: 

k,, =0.08058+0.74518k,; +l.8407k,;.: ................. (3.3.::!.18) 
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C)Para sistemas con presencia de H 2S: 

k., = 0.07654+0 .. 01792k,; ................................ (3.3.2.19) 

D)Para sistemas de metano con compuestos con 1 O átomos de carbono ó más: 

k,, = 0.17985 + 2.6958k,;' + 10.853k,~1 
••••••••••••••••••• (3.3.2.20) 

donde k 1J" se obtiene de la siguiente expresión: 

( ) ' e -e 
k,; = -(-· -'-¡ ............................. (3.3.2.21) 

'2.c,c, 

y E, e:, son obtenidos en función de los términos atractivos y repulsivos de la ecuación 
de estado de Redlich-K:wong 

Ja, In(:?) .., 
e, = --b.-- ....................... (3.3.-.22) 

La tabla siguiente resulta sumamente valiosa9 ya que la mayoría de los n1étodos no 
contempla los valores de coeficientes de interacción entre componentes no 
hidrocarburos y puede ser una fuente confiable para comparar los métodos 
anteriormente descritos y seleccionar algunos que sean los más adecuados al problema 
y herramientas que se estén considerando 

133 



PAREJAS DE 

COMPONENTES N, co, H,S 

N, o.o o.o 0.00 

co, o.o o.o 0.12 

H,S o.o 0.12 0.00 

e, O.O:? 0.12 0.08 

e, 0.06 O.IS 0.07 

e, 0.08 O.IS 0.07 

i-C., 0.08 O.IS 0.06 

n-C4 0.08 O.IS 0.06 

i-C, 0.08 O.IS 0.06 

n-C, 0.08 O.IS 0.06 

n-C6 0.08 O.IS o.os 

TABLA 3.3.2.6.-COEFICIENTES DE INTERACCION BINARIOS SUGERIDOS 
PARA UTILIZARSE CON LA ECUACION DE ESTADO DE SOA VE­
REDLICH-KWONG(seaúa Reid et al) " 

DETERMINACIÓN DE LOS COEFICIENTES DE INTERACCIÓN BINARIOS 
PARA LA ECUACIÓN DE ESTADO DE PENG-ROBINSON Y SUS 
MODIFICACIONES ,_.. 

A fin de obtener una buena representación del comportamiento deJ equilibrio de fase en 
mezclas multicomponentcs que contuvieran N 2 • C02 ,. y CH4 • Varotsis et al. propusieron 
una correlación generalizada para la evaluación de Jos coeficientes de interacción 
binarios k¡; para Ja ecuación de estado de Peng-Robinson,. como función de Ja presión. Ja 
temperatura,. y el factor acéntrico de los componentes. Esta correlación fué originada 
tomando en cuenta toda la información acerca de Jos coeficientes de interacción 
binarios disponibles en Ja literatura hasta I 986. proponiendo Ja siguiente expresión 
generalizada: 
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k,. = 6:T~ +6,T,, •Sn·•····················--·(3.3.:?..:!3) 

donde ·-r· se refiere a los component.es principales N::? .. CO;:. ó CH.s mientras que .. j .. se 
refiere a los otros componentes hidrocarburos del sistema binario. Los coeficientes de 
interacción dependientes del factor acéntrico 8:.01 y 0 0 son determinados para cada 
conjunto de componentes binarios aplicando las siguientes expresiones: 

1 )Para sistemas binarios nitrógeno-hidrocarburos( excepto metano) 

S. = 0.\751787 -0.70~31og.( oJ,) - 0.86:!0ti61og(t•I l: .......... (.3.3.2.24) 

o, = -0584474 + l.3281og(w,) + 2.035767( w, )' .........•..••..•.. (3.3.2.25) 

o, = 2257079+ 7.869765log(w,) + 1350446log(w, )' + 8.38641og\w,)' .........••.... {3.3.2.26) 

Los valores de los coeficientes obtenidos anteriormente~ pueden ser corregidos por 
medio de la siguiente expresión y utilizando la presión en psia como parámetro de 
entrada: 

k.,º= k,(1.04-45E-5P) .•.....•.••.....••...•.••. (3.3.2.27) 

:!)Para sistemas binarios metano hidrocarburos 

o .. = -0.01664-0.372831og(w,) + 1.31757log(w, l' ............. (3.3.2.28) 

o, = 0.48147 + 3.353421og{w.)-1.0783log(w, )' ....•.••.••.•.••... (3.3.2.29) 

o, = -0.4114-350721og(w, )-0.787981og(w.)' •.•.•.••.•...•••... (3.3.2.30) 

3)Para sistemas binarios C01 - hidrocarburos: 

0 0 = 0.4025636 + 0.1748927 los{"'•) ..................... (3 .3 .2.31) 

o, = 0.94812-0.6009864log(cu, ) ........................... (3.3.2.32) 

o, = 0.741873368+ 0.4417751os(w,) ...................... (3.3.2.33) 
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De la misma manera que en los sistema que contienen nitrógeno9 se propone una 
corrección para los coeficientes ya calculados por medio de ta siguiente expresión y con 
el mismo parámetro de entrada: 

k., ·~ k.,(1.044269-4.3755E- SP) .....•......•............ (3.3.2.34) 

Varotsis no considera que exista interacción entre sistemas binarios H 2S- hidrocarburos9 

H 2S-C02 y 1-125- N 29 por lo que no proporciona coeficientes de la correlación para la 
evaluación de los coeficientes de interacción respectivos. 

La impon.ancia de estos coeficientes se ve realzada al llevar a cabo el proceso de ajuste 
de las predicciones de una ecuación de estado con los datos P-V-T obtenidos de pruebas 
de expansión en laboratorio como parte de procesos de sin1ulación numérica de 
yacimientos cuyos fluidos se clasifican como integrantes de un yacimiento de gas y 
condensado. 

CORRELACIÓN DE KATO-NAGAHAMA Y HIRATA PARA MEZCLAS CO.­
PARAFINAS NORMALES"" -

Esta correlación fué presentada en 1981 por los autores a fin de obtener mejores 
predicciones del equilibrio vapor líquido a alta presión de mezclas multicomponentes 
que contaran con la presencia de C029 como en los procesos de recuperación mejorada 
donde se utiliza a dicho componente como agente desplazante. Los autores. para la 
obtención de su correlación ajustaron los valores experimentales de presión de 
saturación de los sistemas binarios C02-parafinas normales desde e 1 hasta e IU a fin de 
obtener los coeficientes de interacción óptimos por 1ninin1ización de la siguiente 
función objetivo: 

[
.s(r •.• - P.~.)] ., 

FU>.,)~ ¿,{,>,,) '·' ............................. (3.3.-.35) 

Los autores decidieron que una función cuadrática de la temperatura con coeficientes 
dependientes del fhctor acéntrico de la parafina. representaba de la 111.:jor JOnna posible­
ª los coeficientes de interacción binaria óptimos para esos siste1nas. siendo la 
correlación propuesta presentada a continuación: 

ü:, =u'•tT-h'l: +c'-' ........................... (3.3 . .2.36} 

donde los coeficientes a•. b' y c· están definidos por las siguientes expresiones 

a 9 = -0. 7042lxl0-~ • log(wJ} - O.l 3::?xl0-" ............... (3.3.2.37) 
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b' = 301.58 •ro;+ 226.57 ............................ (3.3.2.38) 

e'= -0.0470356 • ( log,(w;) + \.08884)2 + 0.1304 ......... (3.3.2.39) 

Esta correlación está disei\ada para ser utilizada con la ecuación de estado de Peng­
Robinson y sus modificaciones, por lo que se recomienda su uso con sólo esta familia 
de ecuaciones, ya que muchos autores han puntualizado los peligros que existen al 
utilizar coeficientes de interacción con ecuaciones para las que no fueron formulados ó 
propuestos. 

La ecuación de estado de Pcng-Robinson con los parámetros generalizados, puede tener 
mayor capacidad de predecir el equilibrio vapor liquido a altas presiones que con los 
parámetros constantes, obteniéndose mayor coincidencia con los datos cxperin1entalcs 
en sistemas a :i.\tas temperaturas. 

CORRELACIÓN GENERALIZADA DE NISHIUMI V 
COEFICIENTES DE INTERACCIÓN BINARIA 31 

ARAI PARA 

Los autores correlacionaron los coeficientes de interacción binaria para la ecuación de 
estado de Peng-Robinson en términos de relaciones entre los volúmenes críticos y \as 
diferencias en valor absoluto de los factores acéntricos de cada componente. en donde 
las constantes de la correlación dependen de algunos grupos de sustancias incluyendo 
fluidos normales similares químicamente. 

La correlación abarca sistemas compuestos por hidrocarburos (alkanos. cic\oa\kanos. 
alqucnos. aromáticos. hidrocarburos de 18 a 20 áto1nos de carbono y acetileno). co:! .. 
H 1S y N 2• mostrando una excelente correpondencia con más de \ 00 sisternu1s binarios y 
ternarios, además de mejorar las predicciones de equilibrio de fases en aquellos 
sistemas donde no se cuenta con información suficiente. Los autores encontraron que 
una función cuadrática de los volúmenes críticos con tres coeficientes dependientes del 
factor acéntrico de los componentes representaba. con una desviación proni.edio de 
0.7~'0 a los valores optimizados de los coeficientes en los sistcni.as estudiados. 

La correlación propuesta es como sigue: 

m.,= C + D •(Ve,/ Ve;)+ E• (Ve,/ Ve, )' ................... (3.3.::?..40) 

donde m,J = 1 - ó 1J donde ó,j es el coeficiente de interacción binaria y se introduce en el 
cálculo de la constante a(ij) como 
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a(ij) = rn;; • (a;• a; ) ........................ (3.3.2.41) 

Los valores de C y D están definidos por las siguientes expresiones: 

e= e,+ e,. 1 m; -w;l ................... (3.3.2.41) 

D = D, + 0 2 • 1 "'; -w;l .................... (3.3.2.42) 

Los coeficientes de la correlación C 1 ~ C 2 y E están definidos por la siguiente tabla que 
define los grupos que pueden interactuar entre si y a qué numero de grupo corresponde: 

GRUPOS (1) (2) (3) (4) (5) (6) (7) (8) (9) 

c,-c,. ( l) 2 3 4 5 7 8 10 

C-ALCANOS 3 5 
(2) 

ALQUENOS (3) 2 2 3 4 6 7 8 9 

AROMATICOS 3 3 3 3 6 7 12 11 
(4) 

c,.-c,. (5) 4 4 4 

co, (6) 5 5 6 6 4 12 13 

N 2 (7) 7 7 7 12 14 

H 2 S (8) 8 8 12 13 14 

ACETILENO 10 9 11 
(9) 

TABLA 3.3.2.7.- GRUPOS DE COEFICIENTES PARA LA CORRELACIÓN DE 
NISHIUMI et al. 
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Según las interacciones que se determinen de Ja tabla anterior~ se eligen los coeficientes 
de acuerdo a Ja siguiente tabla: 

No de grupo e, e, o, o, E 

1.041 0.1 -0.040 0.0367 o 

2 1.017 U.417 -0.0124 0.0852 o 

3 1.025 0.317 -0.0389 -0.0258 o 

4 0.823 u 0.0673 o -0.0051 

5 0.883 o 0.0023 o o 

6 O.<J48 o -0.0084 o o 

7 0.982 o -0.0241 o o 

8 0.907 o 0.0109 o o 

9 J.09 o -0.1435 o o 

10 0.855 o o o o 

11 0.965 o o o o 

12 1.013 o o o o 

13 0.894 o o o o 

14 0.848 o o o o 
TABLA 3.3.2.8.- COEFICIENTES DE LA CORRELACIÓN DE NISHIUMI et. al. 
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CORRELACIÓN DE GAO ET. AL. DE COEFICIENTES DE INTERACCIÓN 
BINARIA PARA HIDROCARBUROS LIGEROS DE LA ECUACION DE PENG­
ROBINSON 32 

La correlación es válida en el rango de C 1 a C 10 y relaciona a los coeficientes de 
interacción con las propiedades criticas sin ningún parámetro ajustable7 obteniéndose 
resultados comparables con los métodos que requieren ajustes específicos para cada 
mezcla binaria. 

Para la mayoría de los autores, los valores de los coeficientes son recalculados por 
medio de un proceso de ensaye y error con datos disponibles en la literatura .. lo que 
conduce a mejores resultados. pero descuida el carácter predictivo del procedimiento 
usado. Para pares de hidrocarburos, debería ser notorio que los parámetros de 
interacción son muy cercanos a cero, por lo que tomarlos como dicho valor es una 
práctica común y además se recupera el carácter predictivo de la ecuación de estado. la 
de Peng-Robinson en este caso. pero conduce a resultados menos precisos. 

Para mantener el cáracter predictivo de la ecuación y mejorar la predicción. se propone 
la siguiente correlación: 

[ ~.¡n;:orc l"· 
k,; = 1 - - T. • T. 'J ..................... (3.3.:!.43) 

C¡ + C 1 

donde 

Zc,; = (Zc, + Zc,) / :! .......................... (3.3.:!.44) 

y el valor del coeficiente de compresibilidad crítico es obtenido a partir de Ve. Pe y Te 
de cada componente en cuestión. Esta correlación proporciona buenas aproximaciones 
para la fase líquida y gaseosa, pero sufre de ligeras desviaciones confonne se acerca a. la 
región critica. obteniéndose un a mejora en las predicciones de 16% en los cálculos de 
presión de burbujeo y de ?o/o en la presión de rocío para mezclas a.simétricas. 
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CORRELACIÓN DE SOREIDE Y WHITSON PARA OBTENCIÓN DE 
COEFICIENTES DE INTERACCION BINARIOS EN SISTEMAS CON AGUA Ó 
SALMUERAS. " 

Los autores, en un intento de predecir las solubilidades mutuas de componentes 
diferentes entre sí por medio de una ecuación de estado convencional, trataron de 
proporcionar una forma simple y novedosa de predecir estas solubilidades salmuera­
hidrocarburos n altas presiones y ten1peraturas_ incluyendo el efecto de la salinidad de la 
fase acuosa, escogiéndose la ecuación de estado de Peng-Robinson y realizándose las 
siguientes modificaciones: 

1) El término a del parámetro de atracción se calculó 1nediante una expresión 
desarrollada específicamente para la fase acuosa como función de la salinidad de la 
salmuera de cloruro de sodio y temperatura reducida del agua . 

.::?) Se detern1inaron dos conjuntos de parámetros de interacción binarios para las 
reglas de mezclado clásicas para la obtención del coeficiente A de la ecuación cúbica 
como función del factor acéntrico. la temperatura del sistema y la salinidad. 

Además. se desarrollaron correlaciones especificas para los valores de los coeficientes 
que corresponden a las interacciones N;i-NaCI. C02-NaCI y H 2S- NaCI. 

El 1nétodo propuesto ha demostrado una precisión aceptable sobre un amplio rango de 
condiciones de presión y temperatura. obteniéndose una buena coincidencia entre los 
valores predichos y los experimentales. 

La modificación de los autores para el pará1netro a. en ténninos de la salinidad Cs" y la 
temperatura reducida Tres la siguiente: 

aº·'= 1 + 0.453( 1 - Tr ( 1 - O.O 103 Cs"11 ))+0.0034(Tr _, - 1 ) ......... (3.3.::!.45) 

donde Cs". es la salinidad molal en 103 moles de soluto / 1nolcs de agua(verificar esto) 
con la expresión anterior. la ecuación de Peng-Robinson predice la presión de rocío del 
agua con una desviación del 2% entre 60 y 617 ºF en tanto que para Ja presión de vapor 
de la salmuera puede estimarse con la misma precisión por arriba de 176 ºF. 
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PARÁMETROS DE INTERACCIÓN BINARIA DE LA FASE ACUOSA Y NO 
ACUOSA. 
Los autores llegaron a la conclusión de que era necesario determinar los parámetros de 
interacción de cada par binario para Ja f'ase acuosa y para Ja no acuosa por separado9 

siendo necesarios dos pares de conjuntos de coeficientes de interacción para sustituirlos 
en las co1Tespondientes reglas de mezclado: 

a;~'= ~~x,x,(1-k,"::) ................ (3.3.2.46) 

u,', =~~x,x,(1-k,:',) ................ (3.3.2.47) 

Los valores de .K.¡J" para agua pura en sistemas C 1-nC4 / H 2 0 fueron correlacionados por 
medio de la siguiente expresión. con un rango de validez de l 4-690 bar y 25-171 °C: 

K;j"' =A.,+ A,Tr, + A,Tr,2 ..................... (3.3.2.48) 

donde y denota al hidrocarburo y j denota al agua y las constantes Ao.i.2 se muestran en 
la siguiente tabla: 

Tabla de coa•taates 
Ao = 1.112 - l.7369m;"- 1 

A 1 =1.1001 +0.836m1 

A 2 = -0.15742 - 1.0988 ro, 
TABLA 3.3.2.9.- COEFICIENTES DE LA CORRELACIÓN DE WHITSON­

SOREIDE 

La correlación presenta la ventaja de permitir extrapolaciones a fin de estimar los 
coeficientes de componentes más pesados. 

Para salmueras. se propuso una expresión similar en donde se introduce Ja salinidad 
Csw: 

K,j"' = A 0 ( 1 +a0 Cs") + A, Tr, ( 1 +a1 Cs".) + A 2 Tri'(1 +cx0 Cs .. ) ...... (3.3.2.49) 

donde Ao. 1~ se evalúan de la manera antes descrita y a.0 _1•2 se muestran a continuación: 

a 0 = 4.7863E -13• w,' ...................... (3.3.2.50) 
a,= 1.438E-2 .................................. (3.3.2.51) 

a 2 = 2.1547E -3 ....................... (3.3.2.52) 
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Para J<..jA correspondientes a los componentes no hidrocarburos más comúnmente 
encontrados en los fluidos de yacimientos petroleros( C02 ., N 2 y H 2S) se generaron las 
siguientes expresiones: 

A)N2 /NaCI: 
K;;"--1.70235 ( 1+0.25587 Cs~º·") + 0.4438 Tr;(I + 0.08126 Csw"·") ... (3.3.2.53) 

B)C02 /NaCI: 
K;J" = -0.31092 (1 + 0.15587 Cs~º·'')+ 0.2358 Tr; (1+0.17837 Cs~º"'") ... (3.3.2.54) 

C)H2S I NaCI: 
K.;" = .0.20441 + 0.23426 Tr; ..••••••...••.••..••........•.. (3.3.2.55) 

Y para agua p~ sólo se debe considerar Cs"' igual a cero. 
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4.- RESOLUCIÓN DE LAS ECUACIONES DE EQUILIBRI02 

Las expresiones obtenidas en la primera parte del capitulo 1 se derivaron, como en su 
oportunidad se explicó, partiendo de la idea de sistema homogéneo cerrado, pero se 
pueden aplicar los mismos principios al sistema heterogéneo cerrado~ si todas las tUscs 
se encuentran en equilibrio. 

Un sistema heterogéneo cerrado contiene dos ó más fases en el equilibrio~ en donde 
cada fase puede ser vista como un sistema homogéneo abierto. debido a qu!i! los 
componentes que conforman dicho sistema pueden pasar de una fase a otra 
dependiendo de las características del sistema. 

Como en un sistema abierto no se tiene aquel fluido de trabajo de características ideales. 
sino una multiplicidad de estos fluidos, la cantidad relativa de estos componentes 
presentes en el sistema pueden influenciar el comportamiento de la totalidad del 
sistema .. por lo que .. a la anterior dependencia del volumen. te1nperatura y presión del 
siste1na., debemos expresar una nueva variable que es la composición del sisten1a y es en 
función de este nuevo conjunto de variables que se establecerán las propiedades totales 
del sistema que co1npartcn el subíndice ·y· y que contiene .. n .. moles de material 
partiendo de las siguientes expresiones básicas: 

U 1 =nU 
S 1 =nS 
V,=nV 

donde n es el número de moles de materia en el sistema. 

Si expresamos la expresión de la energía interna bajo este enfoque se obtiene la 
expresión de la energía interna para sistema heterogéneos: 

dU, = TdS, - PdV, ................................ ( 4.1) 

y de las expresiones básicas: 

d(nU) = Td(nS) - Pd(nV) ........................ (4.2) 

Debido a que n es constante en un sistema cerrado, la expresión anterior se reduce a su 
forma básica, por lo que se considera que ambas expresiones son intercambiables para 
dicho sistema.. pero para considerar un sistema abierto.. es necesario considerar a la 
cantidad de componentes corno variable. 
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DEPENDENCIA DE LAS PROPIEDADES DEL SISTEMA CON LA 
COMPOSICIÓN. z 

Debido a que cualquiera de las propiedades del sistema debe ser definidas únicrunente 
por cualesquiera otras dos propiedades en un sistema homogéneo cerrado,. la energía 
interna U, puede ser expresada como funciones de S 1 y V,. U 1 = U,(S,, V,). Aplicando la 
regla de la cadena a la siguiente expresión, para obtener diferenciales totales con 
respecto a cada variables obtenemos lo siguiente: 

dU, = ( ~·) dS, +(~·) dV, ..•...•......•........... (4.3) 
, n • ·"" 

Comparando las expresiones (4.1) y (4.3J. se obtiene que: 

(óU/llS,)v, =T .•................•. ( 4.4a) 
(óU/óV,)v, = -P .................... (4.4b) 

Como se mencionó anteriormente,. la energía interna de un sistema homogéneo abierto 
es dependiente de variables adicionales representadas por Ja cantidad de cada 
componente presente en el sistern~ la cual es representada por las fracciones molares de 
dichos componentes. 

Para un sistema abierto que contiene N componentes: 

Aplicando la regla de la cadena a (4.Sa) para nuevamente obtener diferenciales totales 
de cada variable. obtendremos: 

dU, =(';!:'.• t dS, +(~:J..~ di;+'#;:(~· L,_ dn, ..............• (4.Sb) 

donde nJ representa a cualquier otro compuesto diferente a n¡. 

Debido a que el término (c5U/c5S,)v1 en (4.4a) corresponde a un sistema homogéneo 
cerrado que tiene composición constante, es el término equivalente en (4.Sb), por lo que 
puede establecerse la equivalencia de ambos ténninos para un sistema abieno: 

(óU/óS,)vLn =T ....................... ( 4.Sc) 
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(oU/oVJs. = P ......•.................. (4.5d) 

combinando las expresiones anteriores en (4.Sb) se obtiene la expresión para Ja energía 
interna para un sistema abierto: 

dU, = TdS, - PdV, + t( ~·) dn, ........................ (4.5) .... . ..... , ..... , 

El término (c5U/c5n¡)s,, vc..n; es llamado potencial químico y normalmente se le denota por 
µ;. 

Siguiendo el mismo procedimiento descrito anteriormente, es posible obtener 
expresiones para las propiedades del sistema introduciendo la variación de las 
propiedades con respecto a las composiciones: 

'(éf-{) dH, = TdS, +V,dP+ ~ ¿¡;'- . dn, ...........•.....•.••.. (4.6) 

M, = -S,dT-PdV, + ;( ;:::) ·~":n, ........................... (4.7) 

:'(a:J') >.O••N 

dG, =-S,dT+V,dP+~ ¿¡,' dn, ............................ (4.8) ·-· . ,._, . ..., 

Una característica que comparten las propiedades descritas por las expresiones 
anteriores, es que se puede demostrar que las derivadas parciales de cada propiedad con 
respecto a Ja composición son iguales entre sí~ Jo que será mostrado a continuación: 
Diferenciando (ff. - U 1 = PvJ conduce a 

dH, -dU, = PdV, + V,dP ..................... (4.9a) 

Restando a (4.5) a (4.6) y combinándola con (4.9a) resulta en: 

i:(éH·) = i:(<'V·) ............. (4.9b) 
,_ 1 ct1, ."1.P . .., •-1 c'lf, :w.n.-, 

si Ja igualdad se mantiene. entonces Ja diferencia entre ambas diferenciales será cero. 
pero como ambas expresiones deben permanecer sin cambio a pesar de Jos diferenciales 
n; y sabiendo que por definición: 
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entonces: 

y de manera similar: 

(BU,l/;n,)s• v •. .,;= µ. 1• 

(oH,l/;n,)s.P . .,; = µ., ..••••••••••••..•••.• (4.9b) 

(oA//;n,J.r. V•.n; = µ., .••••••.•••••..•... (4.9c) 
(oG,l/;n,h.P.n; = µ,. .....•..•....•...... (4.9d) 

El potencial químico juega un papel sumamente importante en la descripción del 
equiUbrio de fase. el cual será mostrado a continuación. 

EQUILIBRIO DE FASES V CRITERIOS DE EQUILIBRI0.2 -' 

El sistema heterogéneo cerrado fué definido como un conjunto de sistemas homogéneos 
abiertos que interactúan entre sí. pudiéndose decir que para propósitos prácticos9 cada 
uno de los sistemas abiertos en un sistema heterogéneo se considerarán cerrados cuando 
la totalidad del sistema se encuentre en equilibrio. 

Los criterios de equilibrio pueden ser derivados de cualquiera de las expresiones que 
definen a las propiedades del sistema en función de las composiciones. escogiéndose a 
la expresión que define a la energía interna para definirJos considerando un sistema 
cerrado consistente de ""M"º fases y ~-· componentes. con eJ subíndice 1c.- para la rase 
correspondiente e ··¡- para el componente. Debido a que no existe cambio en las 
propiedades del sistema. los cambios en Ja entropía total. volumen. energía interna y 
moles totales de cada componentes son cero: 

1:dS', = 0 ..•....................... ( 4.1 O) 
1:dV", = 0 .......................... (4.11) 

~dn6"¡ = º···-······················(4.1.:?) 

En las expresiones anteriores9 cualquier variable es dependiente de las otrds. Por 
ejempJ09 eJ cambio total de Ja entropía sea ccro9 el cambio de entropía de cualquiera de 
las fases es fijado, lo cual forza a que Jos restantes cambios de entropía son fijados 
también, por lo que las expresiones anteriores pueden ser reagrupadas para cualquier 
fase arbitrariamente elegida -m .. como se muestra continuación: 

dSm, = -!:dS', •........................ (4.13) 
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dV"', = -I:.tv•,. ........................ ( 4.14 > 
dnm, = -:Edn", ......................•... (4.15) 

Todas las variables del lado derecho de las expresiones anteriores son ahora totalmente 
independientes y al aplicar (4.5) a cada fase presente del sistema y sumándolas por 
separado para cada fase .. resulta el cambio total de la energía interna: 

(4.16) 

combinando (4.16) con (4.13-15) y notando que dU, es cero se llega a: 

du, = :t<r -r-)ds,' -:t(r' - r•',.IJ~' + i::t(µ,' -µ;-')dn.' =o 
• Ir ' • 

(4.17) 

La restricción de k diferente de mes omitida en (4.17) debido a su redundancia y la 
totalidad de los términos de (4.17) son independientes debido a que los términos 
dependientes de la fase 00m·· se han eliminado y de acuerdo al teorema de la 
independencia lineal .. todos los términos de la expresión (4.1.15) deben ser 
idénticamente cero para que la ecuación sea válida: 

T'- - T"' = O (k= 1.2 •...• M) 

La expresión anterior puede ser escrita como: 

T" = T 2 = ..... =TM ..•.•..•...•..•..• (4.18) 

Similarmente .. las otras variables deben presentar idéntica relación entre ellas: 

pi= P' ~ ..... =PM •...............•.. (4.19) 

µ' = µ' = ..... = µ'° .................. (4.20) 

Las ecuaciones (4.18-:?0) constituyen los criterios de equilibrio entre fases. los cuales 
establecen que. para que un sistema heterogéneo cerrado se encuentre en equilibrio~ la 
temperatura. la presión y el potencial químico de cada componente deben ser iguales en 
todas las fases del sistema. 
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Existe otra condición alterna para el equilibrio tomando en cuenta las fugacidades .. 
concepto que ya involucra la no ideaJidad de una mezcla y es que las fugacidades sean 
iguales en las fases existentes dentro del sistema: 

fj' = fj2 = ..... -= fjM .................. (4.:?J) 

FUGACIDAD DE UNA MEZCLA COMO FUNCIÓN DE T. P V COMPOSICIÓN 
DEL SISTEMA. ' 
Si tomáramos Ja derivada de la energía libre de Oibbs de la mezcla y la diferenciáramos 
con respecto a la presión manteniendo T y todas las n¡ ·s resulta en : 

Cambiando el orden de diferenciación: 

('!) -_:r('!) J .................... (4.22> 
1Jo I t 7.N l'.T,,., 

La derivada dentro del paréntesis cuadrado en (4.22)9 puede ser obtenida al dividir 
(4.18) entre dP a temperatura y presión constante, lo cual proporciona el valor del 
volumen total V 19 y combinando la expresión anterior con ( 4.22) resulta: 

(.a;) .a ---'- =-[v) =V 
¿f' TJo ift, ' r.1.N ' 

Escribiendo lo anterior en forma diferencial a temperatura y composición constante. se 
obtiene la expresión que representa la fugacidad en térrninos de p 9 T .. "1 y V: 

(d( In t;) =V; / RT dP),-~·································<4.23) 

Al realizar la integración de la expresión anterior. es necesario utilizar la identidad d 
(lnP )= (l/P)dP a fin de evitar los mismos problemas de indefinición que se presentaron 
en el capitulo 1 : 

i{f.) 1 [- RT}t d - =-V-- P 
P RT , P 
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Integrando la expresión anterior de P = O hasta P y puntualizado que Í¡ I P = X; a P =O 
obtendremos la expresión general para el coeficiente de fugacidad en función de p 9 T .. V 
y x,: 

( f, ) 1 (>'(- RT'\. ''\x,P =lnfl= RTi i:--pyP ..................... (4.24) 

Esta expresión. si bien es una f"orma de describir al coeficiente de fugacidad~ cuando se 
tiene una ecuación explícita en la presión como es el caso de las ecuaciones de estado 
normalmente usadas en el equilibrio de fase 9 no resultan de mucha utilidad9 por lo que 
se prefiere usar una forma equivalente en función de la integral sobre el volumen: 

lnfl= ~T f[ ~T -(!) }v. -ln: .•..•••.•...•..... (4.25) 
' ' T.n ... 

Las variables comúnmente utilizadas en el equilibrio de fases son la pres1on 9 la 
temperatura y las composiciones tanto de la fase liquida como de la fase vapor. Por 
medio de estas variables es posible obtener relaciones útiles que permitan el estudio del 
comportamiento de fases es todos sus aspectos. 

Dentro de la Ingeniería Petrolera9 existen tres ecuaciones de equilibrio de gran 
importancia9 la ecuación de balance molar y la pareja de ecuaciones de balance de 
saturación que son casos particulares de Ja ecuación de balance molar~ útiles para 
obtener las presiones de burbujeo y de rocfo cuando son aplicadas a muestras de 
mezclas de yacimiento. 

Al considerar una mezcla multicomponente a ciertas condiciones de presión 
temperatura y composición global tales que ambas fases se encuentren en equilibrio. se 
define la relación ó constante de equilibrio de un componente dentro de la mezcla.. 
denotada por K.¡ y definiéndosela como el cociente de la fracción molar de la fase vapor 
entre la fracción molar de la fase líquida para todos los componentes: 

K, =y¡ I x, ; i = 1.293,. .........• Nc ...................... (4.26) 

En general. los valores de ~ son funciones de las variables arriba ennumeradas. y 
anteriormente eran medidas a partir de datos experimentales. y suministradas en fonna 
tabular9 pero el uso práctico de las ecuaciones de estado sustituyó dichas tablas por 
modelos matemáticos generales de los cuales pueden obtenerse sus valores con 
razonable precisión. pero tiene la deficiencia que dependen de Ja calidad de los datos 
introducidos en los modelos. 
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Sabiendo que et coeficiente de fugacidad de un componente está definido como el 
cociente de ta fugacidad entre la presión parcial de dicho componente. puede 
establecerse un nuevo planteamiento para la constante de equilibrio en función de las 
fugacidades de cada componente en ambas fases: 

4'L= t;L IX; p 
4'v = t;v I Y; p 

realizando el cociente de ambas expresiones: 

simplificando ambas expresiones y sabiendo que en el punto de equilibrio. las 
fugacidades de cada fase son iguales. se respeta la definición de la constante de 
equilibrio. al simplificarse las presiones y las fugacidades de la expresión anterior y se 
puede replantear a la constante de equilibrio como el cociente de la fugacidades: 

K¡ = ljJL/ 4'v··•············••••••••••••(4.27) 

en particular. cuando el vapor y el liquido se comportan idealmente. lo cual puede 
considerarse que ocurre a presiones menores a 100 psi. pueden aplicarse las leyes de 
Raoul y de Dalton para definir la constante de equilibrio en función de la presión del 
sistema y de la presión de vapor del componente. 

ECUACIÓN DE BALANCE MOLAR.1.i.>.•e.14 

La ecuación de balance molar nos proporciona • en función de Jos moles de cada fase 
presente en el sistema,. las fracciones molares presentes en ambas fase de cada 
componente presente e la mezcla. 
Definiendo a los parámetros tales como la fracción molar global del componente "T"(z,). 
el número de moles totales de la mezcla (n)9 al número de moles totales de la fase 
liquida (n._) y moles totales de la fase vapor (nv}. se procede al planteamiento de la 
siguiente ecuación: 

n = n1. + nv················--······(4.:?8} 

y sabiendo que los moles totales del componente -¡-en la mezcla. en la fase líquida y en 
la fase vapor están dados por: 

z,n ............ (4.29.) 
X,nL ••••••.•.• (4.29 .. ) 
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y,ny ..•....... (4.29"º") 

y sustituyendo en Ja expresión original: 

z,n = x,nL + y,nv·······················< 4.29) 

como tanto Z¡, como y 1 y x. son fracciones, la suma de cada variable debe ser 
exactamente igual a la unidad, por Jo que dichas sumas constituyen ecuaciones de 
restricción. 

Nonnalmente en cálculos de equilibrio de fases, se toma como referencia n=l, en cuyo 
caso ( 4.1.26) y ( 4.29) se reescriben como: 

L +V= 1. .......•......... (4.28a) 
z, = x.;L + y,V ................ (4.29a) 

donde L = nL I n y V = nv / n y son las fracciones molares de la fase liquida y la !ase 
vapor respectivamente. 

Los cálculos de equilibrio de fases se basan en la técnica llamada cálculo flash. que 
trata de Ja resolución de las ecuaciones anteriormente mostradas y hace uso de los 
criterios de equilibrio termodinámico así como de las constantes de equilibrio definidas 
en este apartado. 

ECUACIONES DE BALANCE DE SATURACIÓN. 
ECUACIÓN DE SATURACIÓN PARA LA FASE LÍQUIDA '-'·10 

Al revisar Ja pane correspondiente al diagrama de fase, se mencionaron dos partes 
importantes que son las curvas de burbujeo y de rocío y en base a estas dos curvas. es 
posible modificar a la ecuación de balance molar a fin de poder plantear ambos 
fenómenos a partir de un modelo matemático general. 

Bajo la suposición de que, a la presión de burbujeo. existe una cantidad 
infinitcsimalmente pequeña de gas en equilibrio en el sistema~ por lo que se considera 
que a dicha presión, la mezcla multicomponentc se encuentra mayoritariamente en la 
fase liquida. introduciéndose las siguientes modificaciones. 

A)La composición global de la mezcla es igual a la composición de la fase liquida: 

z 1 = x, .................................... (4.30) 
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B)-La fracción molar de la fase liquida es igual a 1: 

L = 1 ....•............••...•.••..•.. (4.31) 

Y se siguen manteniendo las ecuaciones de restricción de las fracciones molares 

:!:><; = l:Z; = 1. ....•..•.....•......... (4.32) 

Y los criterios termodinámicos r,1.= Í¡v. restando como incógnitas a la composición de la 
fase vapor y a la presión que permite que se den las condiciones de saturación de 
liquido. 

En la parte correspondiente a las formas de resolución de estas ecuaciones se mostrarán 
las técnicas básicas para resolver dichas ecuaciones de equilibrio 

ECUACIÓN DE SATURACIÓN DE LA FASE VAPOR•..>.•• 
Inversamente de lo mostrado en la ecuación de saturación de la fase liquida. en la 
ecuación de saturación de la fase vapor se trata de describir lo que ocurre en la curva de 
presión de rocío del diagrama de fase. 
Bajo la suposición de que, a la presión de rocío~ existe una cantidad infinitesimalmcnte 
pequeña de líquido en equilibrio en el sistema .. por lo que se considera que a dicha 
presión, la mezcla multicomponente se encuentra mayoritariamente en la fo.se vupor. 
introduciéndose las siguientes modificaciones. 

A)La composición global de la mezcla es igual a la composición de la fase vapor: 

z, = y, .................................... (4.33) 

B)La fracción molar de la fase vapor es igual a l: 

V= 1 ................................... (4.34) 

Y se siguen 1nantenicndo las ecuaciones de restricción de las fracciones 1nolares 

~Y.= ~z, = 1 ........................ (4.35) 

y los criterios termodinámicos (L = t:"' 9 restando como incógnitas a la con1posición de Ja 
fase liquida y a la presión que permite que se den las condiciones de saturación de 
liquido. 
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4.1.-RESOLUCION DESACOPLADA DE LAS ECUACIONES DE EQUILIBRIO. 
ECUACIÓN DE BALANCE MOLAR. 1-' 

Como se mencionó anteriormente, la f'orma de resolver las ecuaciones de equilibrio 
correspondientes A la ecuación de balance molar se agrupa dentro de lo que 
generalmente se conoce como -cálculo flash··. el cual, partiendo de la presión. 
temperatura y composición global de la mezcla multicomponente. permite la obtención 
de las composiciones en el equilibño de las fases líquida y vapor. así como las 
fracciones molares correspondientes de cada fase. 

De lo anterior. se sabe que el Cálculo flash tiene las siguientes 2n..:+2 incógnitas: 
l)Las composiciones de la fase líquida x, ·.-·= 1,2 ...............• no; 
2}Las composiciones de la fase vapor y¡ ··yH= 1,2 •................• n"' 
3 )Las fracciones molares de las fases liquida y vapor L .. V. 

Para obtener las soluciones de dichas incógnitas.. se cuenta con las siguientes 
ecuaciones: 

l)nc ecuaciones de balance molar 

xiL + y¡V = Z¡ ..................... :·¡-= 1.2 ............ nc 

2)nc ecuaciones de equilibrio termodinámico 

fjv = f1L .. y··= 1,2, ............ nc 

3)Dos cualesquiera ecuaciones de restricción: 

kZ¡ = l 
:EX¡= l 
:Ey, = l 

De acuerdo con lo anterior, es posible resolver el problem~ ya que se tienen tantas 

ecuaciones como incógnitas se presentan. El Cálculo flash presenta un sistema de 2n.: + 
2 ecuaciones por 21\: + 2 incógnitas, existiendo diferentes técnicas de resolución para 
este tipo de casos, mostrándose a continuación el primero de ellos. 

RESOLUCIÓN DESACOPLADA DE LA ECUACIÓN DE BALANCE MOLAR.'-' 
También conocido como método de aproximaciones sucesivas, tiene ciertas 
características favorables que lo hacen apto para la resolución del Cálculo flash. siendo 
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algunas de ellas la facilidad de automatizarlo y no presenta problemas de convergencia 
lejos de la solución. 
De la expresión (4.29a) se resuelve el valor de X¡ y se utiliza la definición de K,: 

K, = y, / ><; y, = K, X; 

x,L+K,x,V=z, 
><; = z, / (L + K, V} ............ ( 4.1.1) 

Y de manera similar se puede resolver para y¡: 

y,= K, z, /(1 + K, V) .•......... (4.1.2) 

y utilizando las ecuaciones de restricción: 

:Ex,= l:(z, / (L + K, V))= 1.. ......... (4.1.3) 
l:y, = l:(z, K, / (L + KiV))= 1 ....... (4.1.41 

Puesto que 
l:y, - l:x, = 0 ............... (4.1.5) 

se puede combinar (4.1.3), (4.1.4) y (4.1.5) para obtener una función de residuo: 

l:(z, (K, - l} / (L + K,V}} = 0 .•............... (4.1.6) 

ó sustituyendo L = 1 - V; 
~ z,(K,-1) 
L. ( ) =0 ................ (4.1.7) ·-1 V K. -1 + 1 

Aunque pueden existir numerosos conjuntos de soluciones que cumplan con (4.1.7) y 
las ecuaciones de restricción .. gracias a los criterios de convergencia utilizados se puede 
asegurar que el conjunto de soluciones obtenidas tengan significado fisico en el 
problema considerado_ dl!scartándosc.: auto1náticamcntc todos los dc1nás conjuntos de 
valores. 

Si se establece un esquema iterativo donde se evalúe explícitamente a K¡ en la iteración 
previa (v) .. la expresión (4.1.6) se tendrá como incógnita a ·v: 

~ =,(1-K,') S 
L.•( .. ) ........................ (4.1. ) 
•-1 i K, -1 +l 
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La expresión (4.1.8) representa una ecuación no lineal en v. que puede ser resuelta por 
medio del método de Newton-Raphson. definiendo como F(V) a la función de residuos 
(4.1.8): 

.(<. z,(1-K;) 
F(V)=.z... 1 ) •••••••••••••••••••• (4.1.9) 

, ... , V\K,··-1 +1 

El método de Nevvton-Raphson se basa en el truncamiento de una serie de Taylor 
cuando el número de términos es igual a 1. definiéndose el siguiente esquema iterativo: 

F(V)~' = F(V)•+-:.; 6'-"'•'. •.•..•.••..•.•.. (4.1.10) 

Si despejamos al incremento 5Vv+ 1• que representa la diferencia de la fracción molar de 
la fase vapor actualizada menos el valor de la fracción molar de la fase vapor anterior : 

ov·- 1 =v-• .v• ................... (4.1.11) 

Y la nueva aproximación de V quedará definida por : 

y•-•= V'° - F'' / (dF I dV)'· ...................... (4.1.1:?) 

la derivada dF / dV puede ser obtenida directamente de la función dt: residuos {4.1.9): 

dF ...- :,(K:-1)' 
dV =-"'-¡1+V(K,' -1)]' .................... (4 .1.IJ) 

Es necesario plantear algunas aproximaciones de V= Vº y Kº iniciales para arrancar el 
método. 

Ahmed sugiere el uso de las siguientes expresiones para obtener una aproximación del 
valor de Vº: 

Vº= A I (A- B) .................... (4.l.14a) 
A=!:z1(K,º- 1) .................... (4.l.14b) 
B = !:(z,(K," - l) I K,") ........... (4.1.14c) 

Y los valores de ~º pueden ser obtenidos por medio de la correlación de Wilson para 
hidrocarburos y algunas otras corrdaciones para la fracción pesada ó en el ~aso de tener 
cantidades apreciables de agua de formación a fin de acelerar el proceso~ ya que se ha 
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mostrado que la correlación de Wilson puede dar valores no realis'tas de esta variable 
para los componentes mencionados. 

Habiendo obtenido V-1 se procede a calcular L _, = 1 - V"-1 y las fracciones molares de 
cada fase con (4.l.1) y (4.1.2) y se actualiza el valor de Ki por medio de las 
fugacidades obtenidas del uso de una ecuación de estado: 

K.¡-'=K.¡"(f¡L/Í¡v)-1 ............•........ (4.\.\5) 

y el proceso iterativo se repite hasta que suma sobre todos los componentes de la 
mezcla de la siguiente expresión. se encuentre en el rango lff5 < & < 10·•: 

....-r:(f.L )-l 1' 4.. f.'" -\ ,,; & ••••••••••••••••••••••• (4.1.16) 

RESOLUCIÓN DE LA ECUACIÓN DE SATURACIÓN DE LA FASE LÍQUIDA. 
Se cuenta con las siguientes ecuaciones para resolver este problema ': 

1 }Ecuaciones de restricción .......................... l:x.¡ = l:~ = a la presión de 
burbujeo .... ( 4. 1. 17) 

2)Definición de la fracción molar de la fase líquida ......... L = l a la presión de 
burbujeo ...... (4.1.18) 

Teniéndose como incógnitas a la propia presión de saturación y a las fracciones molares 
de la fase vapor. lo que representa un conjunto de n.: + 1 incógnitas. por lo que se 
requieren ni¡;+ l ecuaciones que son las de equilibrio termodinámico 

f¡L = f¡v •........................... (4.\.\7) 

la definición de la sumatoria de las fracciones molares de la fase vapor 

:Ey, = 1. ............................ (4. l. l 8) 

Las ecuaciones (4.1.17) y (4.1.18) constituyen un sistema de ne+ 1 ecuaciones no 
lineales que pueden ser resueltas por los mismos métodos que el cálculo flash con las 
mismas limitantes y ventajas. 
A fin de arrancar el método de aproximaciones sucesivas, se parte de la definición de la 
constante de equilibrio: 
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K; =Y; I X;····················-(4.1.19) 

Introduciendo (4.1.17) en (4.1.19): 

y,= Z; K, ..•..•................. (4.1.20) 

y reintroduciendo ( 4.1.20) en ( 4.1.1 7): 

1:z; K; = 1 ........•.•......•.•.. (4.1.21) 

Pero por definición 9 en el punto de burbuja: 

(l):· f.' f.'· 
K, =el>~·= x.P~· ,.,. z,P<t>!" ........................ (4.1.22) 

Introduciendo (4.1.22) en (4.1.21), simplificando las Z; de la expresión resultante y 
obteniendo la función de residuos correspondiente: 

(f.') F,. =}: <J>! - r. = 0 .•.•..•...•.....•••.... (4.1.23) 

Se reconoce que Fh es función únicamente de la presión de burbujeo Ph y de las 
fracciones molares de la fase vapor y¡. por lo que se puede establecer un esquema 
iterativo de solución para Pto y y¡ a partir de (4.1.23) si se evalúa explícitamente a y 1 en 
la iteración~ 

donde ves la iteración conocida y +1 es la iteración por conocer. 

Si se respeta el planteamiento anterior. se obtendrá una ecuación no lineal en la 
incógnita pto•- 1 que se puede resolver por el método de Ne\.Yton Raphson~ planteándose 
el siguiente esquema iterativo: 

r.-·- 1 = r.- -F ... , (dFh I dP.J" ................... (4.1.:?4) 

obteniendose la derivada por diferenciación normal de la expresión (4.1.23 ): 
df, 1 

l d<l>: 
dP.-f. "JP. 

(<1>: )' 1. •..•..•.••••....•.•.•.••• (4.1.25) 
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donde las derivadas pueden evaluarse numéricamente. como se muestra en el Apéndice 
IV. 

El proceso iterativo de solución de Pb'-1 tennina cuando (Pbv+l - Pb') < tolerancia 
preestablecida. procediéndose a obtener las fracciones molares de la fase vapor por 
medio de: 

Y,-'= P.:.,(~:'.f. ......................... (4.1.26) 

y el proceso se termina cuando l:((f¡L/f¡v}2 - 1) < tolerancia preestablecida. El proceso 
iterativo debe arrancarse con una estimación de Pbº y en base a ella se calculan las 
estimaciones de las fracciones y¡º empleando valores iniciales de ~o provenientes de la 
correlación de Wilson y aplicándose las mismas limitantes para la fracción pesada y la 
fase acuosa. y como X¡ = z, .. se utiliza una ecuación de estado para obtener <J:J¡L • <l>¡v .. f 1L 
y r,v. 

RESOLUCIÓN DE LA ECUACIÓN DE SATURACIÓN PARA LA FASE 
VAPOR.. 1 

En el punto de rocío se tiene: 

l:y, = :EZ¡ = 1 ..................... (4.1.27) 
V= 1 ................................ (4.1.28) 

Y en este problema. análogamente al problema de la ecuación de saturación de la fase 
liquida.. se tienen como incógnitas a la presión de rocío P d y a las fracciones molares de 
los componentes en la fase líquida x.. lo cual hace un total de ne + 1 incógnitas, para 
cuya solución existen ne + 1 ecuaciones provenientes de los criterios de equilibrio 
termodinámico y la ecuación de restricción para la fase líquida: 

f;L = Í¡V ................................. (4.1.29) 
l:x., = 1 .................................. (4.1.30) 

Las ecuaciones anteriores conforman un sistema de ecuaciones no lineales para las 
incógnitas mencionadas. 

El método de aproximaciones sucesivas sigue los mismos pasos que en el apartado 
anterior, con la única diferencia que ahora se trabaja sobre la composición de la f"ase 
vapor. encontrándose la siguiente función de residuos: 
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F•= L~;-~,=0 ............................ (4.1.31) 

y cuya derivada está definida por: 

dF <I>. -;¡p-f. d; ~ 
' <!r.'' ,. <M>' ] 

úP: = Í<t>:J' " -J .............•........... (4.1.3:?) 

Donde las derivadas son evaluadas en la manera anteriormente recomendada. quedando 
establecido el esquema iterativo para Pd'"-+ 1 de Ja siguiente 1nanera: 

P.''•' =P.'' - (dF• / dP•)v .................•... (4.1.33) 

y una vez resuelta para pdv• 1
9 se procede a obtener la cornposición de la fase líquida. por 

medio de una expresión muy semejante a Ja necesaria para obtener la composición de Ja 
:fase vapor del apartado anterior. debiéndose cumplir el mismo requisito de 
convergencia del proceso iterativo. 

x"·' = ( 1 I r.-·-•icr.v I <l>,' ¡·· ........................ (4.1.34) 

requiriéndose una aproximación inicial del valor de Ja presión de rocío y de Ja 
composición de la fase líquida. 

4.2.- RESOLUCION ACOPLADA DE LAS ECUACIONES DE EQUILIBRIO. 
La resolución acoplada de las ecuaciones de equilibrio. consiste en el establecimiento y 
solución de un sistema de ecuaciones que son resueltas simultáneamentern.u.i.a. Esta 
fonna de resolución tiene como ventaja una más rápida convergencia a la solución. pero 
es mús sensible que el método de aproximaciones sucesivas a Ja aproximación inicial de 
las incógnitas~ por lo que debe tratarse de proporcionar valores que se estime estén 
relativamente cerca del valor real de las incógnitas. 
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A continuación, se presentará el método para la resolución del cálculo tlash y 
posterionnente .. los métodos correspondientes a las ecuaciones de saturación para la 
fase liquida y vapor. 

ECUACIÓN DE BALANCE MOLAR. 
Como se mencionó en la solución desacoplada de esta ecuación .. se tiene un sistema de 
2nc + 2 ecuaciones en 2nc + 2 incógnitas, por Jo que el primer paso a seguir es tratar de 
reducir el sistema a 2nc ecuaciones con 2nc incógnitas .. tomándose .. por ejemplo: 

empleando las ecuaciones de restricción, podemos expresar Jos valores de y 1 y x.." como 
sigue: 

X.e= 1 - ·~x • ........................ (4.2.1) 

y, = 1 - ~y, ••.•.••••••...•••••••••. (4.2.2) 

Y mediante la expresión (4.29a}, podemos expresar ne funciones de residuos: 

Además de contarse ya con ne ecuaciones de equilibrio tennodinámico: 

FnCT, =f." - f¡L =O ; -r·= 1,2 ........ ,ne················(4.2.4) 

En general, podemos definir la siguiente relación funcional.. de las funciones de 
residuos ( 4.2.3) y ( 4.2.4) con las incógnitas: 

F, = Fj (X1, X2, ............ Xne• Y2, YJ• y4, •..........• , Ync• L, V) 

Y aplicando nuevamente el método de Newton-Raphson pero esta vez en forn1a 
matricial .. se establece el esquema iterativo: 

F/- 1 = F/. + (0 FJ I 0x1 )'. óx 1•·• 1 + (ó FJ I Ox1 r&x2 v-i + (0 FJ I óx3 f Ox3 •·
1 + ... (0 F¡ I Ox.,c.1)' 

ox,.,.,, .. , + lO F, I oy,)'·oy;-1 ~(O Fj I oy3)"8y;·-• +(8 F, I 8y,)"8y,-• + ..... (8 F, I 8y",)' 
8y";-1 ~ (8 F, I 8L)"8L' .. 1 +(o Fj I 8V)"oV' .. ' =O ; j ~ 1 .:?.3 .......... :?n" 

o bien: 
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Bx,,0 _ 1- 1 + (B F; I By,)' By,'·-• + (B F, I By,>• By,-• +(B F; I By4 )'' oy¡·-• ~--········(B F; I Byny· 
BYnc"' + (B F; I oL)''BL'··• + (B F; I BV)''BV-' ; j = l.2.3 •......... 2n0 

Las derivadas de la expresión anterior. pueden definirse por la presencia ó inexistencia 
en ellas de las variables involucradas. así: 

F 1 = x 1L + V(l - Y:!- YJ - .......••.. -Ync) - Z1 = 0 .............. (4.2.5) 

Y las derivadas de F 1 con respecto a las variables estarán definidas por: 

oF, I Bx, = L. ................ (4.2.6) 
BF 1 I Bx, = 0 ................. (4.2.7) 

BF, 1 By,= BF 1 1 By3 = ··········-· =oF, I By",= 0 ................. (4.2.8) 
oF 1 I BL = x, ................ -(4.2.9) 

BF 1 I BV = l-:!:Y;·-·········· ... -.(4.2.1 O) 

El trato de F 2 es id¿ntico al dado a Fh por lo que sus derivadas quedaran definidas en 
idéntica forma: 

lff 2 I Bx, = º····-············< 4.2.1 1) 
oF, I Bx2 = L. ................ (4.2.12) 

BF2 I Bx, = BF, I ox4 = ·········-·· =oF2 I BXnc-i = º·······-·········< 4.2. 13) 
oF, I By,= v ................. (4.2.14) 

BF, I By,= BF, I By,=············ =BF, I ºYnc= º········-···· .... (4.2.15) 
oF, / oL = x,. ................ (4.2.16) 
oF 1 I BY= y, ................. (4.2.17) 

Y así sucesivamente con las ecuaciones F; restantes hasta llegar a la ecuación F,.~: 

oFn, I Bx, = -L. .............. __ (4.2.18) 
oFn, I Sy., = V ................ (4.2.19) 
oF "' I By;= 0 ................. ( 4.2.20) 

c5F"" I óL = l-kx1 ................. (4.:?.21) 
i)Fn, I ¡;y= Yn«·····"'····· .. ··(4.2.22) 

Las derivadas para las ecuaciones F n.:•• son planteadas de la siguiente forma: 

BFn~; I ox, = (Bf," I ox;) - (Bf,L I By,) ···········-··-·(4.2.23) 
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EJ primer ténnino se hace cero, debido a que la composición del Ja fase líquida no 
interviene en cJ cálculo de Ja fugacidad de la fase vapor y viceversa, en Ja siguh.mte 
expresión el término despreciable es el segundo: 

1lF00., / lly, = (llf',v I llx,)- (llt;'- / lly;) ................ (4.2.24) 

Estas derivadas se evalúan numéricamente. con el procedin1iento descrito en el 
Apéndice IV. 

ECUACIÓN DE SATURACIÓN PARA LA FASE LÍQUIDA. 
Las ecuaciones empleadas en Ja resolución acoplada de las ecuaciones de este 
problema, también pueden manipularse para manejur tnenos parámetros: 

f.V = f,L ....••.••.••••.•••.•..••••.. (4.2.25) 
~Y;= 1 ............................. (4.2.26) 

Se pueden reducir a ne ecuaciones en ne incógnitas. por ejemplo, P". YJ• YJ················•Yne• 
expresando (4.2.26) de Ja siguiente manerd: 

Y1 = 1 - ::S}·, ••..•..•......•.••..••••..• (4.2.27) ··¡·· = 2,3,4 •.......• nc 

y se emplea en el cálculo de (4.2.25). 
De Ja misma expresión, se establecen ne funciones de residuos: 

F, = t:v - 1:1. =0 ...................... (4.2.28) "T", = 1.2.3 •....... n~ 

donde F¡ = Í¡(Pt.•YJ• y 3• y_. •........• y 11,) y el sistema iterativo es planteado de la siguiente 
manera: 

.. , rr; ... , ~[rr,)'. _ .. , ., ., -F. =-ar. -¿. - <!l·, .............................. (4._._9¡ 
t"~ ,_;: 0· .. 

La expreston anterior representa un sistema de ecuaciones lineaJcs que puede ser 
resuelto con métodos adecuadosy ya que no presenta valores nulos dentro de Ja matriz. 
cuyo: íorma puede ser visto: en el Apéndice JV, y las parciales se obtienen de Ja forma ya 
mencionada. 
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ECUACIÓN DE SATURACIÓN PARA LA FASE VAPOR. 
Los pasos a seguir son en todo idénticos al apartado anterior9 sólo que to1nando en 
cuenta ahora las siguientes ecuaciones q uc definen al problema. 

··¡- = 1, 2, 3, ........ , n •................ (4.2.30) 
··¡·· = l .2,3 •.................... ,n •............. (4.2.31) 

Quedando el esquema iterativo en forma semejante al problema anterior y resuelto de 
igual forma: 

-F.·-·=(~ r spJ-· +~(:::)'.u-;-' .................... (4.2.32) 

La expresión anterior también define un sistema lineal de ecuaciones que es resuelto 
iterativamente para los incrementos av-o- 1

• 

4.3--RESOLUCIÓN HÍBRIDA. 11
••

12
•
13 

Este tipo de resolución consiste en tomar las dos grandes ventajas de los métodos de 
resolución vistos anteriormente~ ya que se ha observado que en la región cercana al 
punto crít.ico, el método de aproximaciones sucesivas t'"alla en la convergencia siendo 
necesario aprovechar la rapidez de convergencia del método matricial de Newton y la 
falta de sensibilidad del método de aproximaciones sucesivas a los valores de 
aproximación inicial. 

Rodríguez de la Garza y Nghiem et al., sugieren que en este caso, se empiece la 
resolución del problema con el método de aproximaciones sucesivas y. si han 
transcurrido cierto número de iteraciones sin alcanzarse la convergencia deseada. 
entonces~ se hace la sustitución del último conjunto de soluciones obtenidas por el 
método de aproximaciones sucesivas. que bien ó mal constituyen una aproxirnación 
más real que la que el usuario podría proporcionar aleatoriamente, por la aproxilnación 
inicial para el 1nétodo matricial, el cual se ha mostrado que converge en un número muy 
reducido de iteraciones. siendo aplicable para los tres problemas revisados en los 
apartados anteriores. 

4.4.-PROCESOS DE AJUSTE (TUNING). 23 

La experiencia nos ha dicho en innun1erables ocasiones. que las predicciones hechas por 
las ecuaciones de estado no son lo suficientemente precisas para algunas aplicaciones 
sumamente importantes dentro de la Ingeniería Petrolera, tales como el diseño de 
plantas de separación de hidrocarburos. plantas de proceso de crudo y estudios de 
simulación composicional de yacimientos. En algunos casos. se cuenta con información 
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experimental suficiente de un sistema dado., pero en la práctica., no se tiene suficiente 
información P-V-T. por lo que es necesario aprovechar al máximo la infonnación con 
que se cuenta y • auxiliándose con modelos termodinámicos .. tratar de suplir aquella 
información experimental no disponible. de ahí la importancia de tener caracterizado al 
fluido producido desde el inicio de la vida productiva del yacimiento., ya que será en 
función de las propiedades mostradas al inicio que se desarrollarán las estrategias 
necesarias para la explotación y producción del campo que lo cOl'ltiene. 

A menos que se cambie de modelo termodinámico. la única manera de mejorar la 
coincidencia de los valores experimentales y los valores predichos., es mediante el 
ajuste de parámetros que intervienen en la ecuación de estado. ajuste que es 
generalmente conocido como ··tuning··. 

En el ajuste de las ecuaciones de estado han surgido diferentes enfoques: 

A)Se mantienen los valores teóricos de la ecuación de estado( parámetro de 
atracción y covolumen en el punto critico) y el ajuste es llevado a cabo sobre las 
propiedades de la fracción pesada. 

B}La caracterización de la fracción pesada se lleva a cabo mediante correlaciones 
empíricas para determinar sus propiedades criticas y factor acéntrico y el ajuste se lleva 
a cabo mediante la modificación de los parámetros n de la ecuación de estado para la 
fracción pesada y el metano~ así como sobre el coeficiente de interacción binario entre 
la fracción pesada y el metano. 

C}Se toman los valores de los coeficientes de interacción binario y mediante un 
proceso de ensaye y error. se obtiene un conjunto que ajuste plenamente los valores de 
la presión de saturación. 

Este último punto tiene gran importancia .. ya que .. como muchos autores lo han 
expresado .. la ecuación de estado ajustada debe se capaz de predecir. además de la 
presión de saturación. experimentos a condiciones diferentes de aquellas que se hayan 
usado para ajustarla. 

Algo que debe quedar claro es que no siempre será necesario emplear el .. tuning- ya que 
pudiera darse el caso de que las predicciones tuvieran la precisión necesaria para ser 
utilizada sin· ninguna modificación en cualquiera de los estudios anterionnente 
mencionados., debido a que, si bien el ··tuning·· mejora las predicciones cuando es 
necesario.. puede originar mayores errores en las predicciones que si se tuviera 
información errónea. 
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Además, algunos autores han estudiado el problema de qué variables adicionales es 
necesario ajustar para representa adecuadamente valores experimentales9 y han alertado 
acerca de la utilización de parámetros determinados dentro de una rango li1nitado de 
presión y temperatura pueden conducir a resultados altamente imprecisos cuando se 
consideran a presiones y temperaturas diferentes. 

Pedersen9 Fredeslund y Thomassen han considerado el peso molecular contra el punto 
de saturación como un parámetro susceptible de ser utilizado como variable de ajuste en 
sistemas de gas y condensado9 debido a que9 según los estudios realizados ppr ellos. la 
incertidumbre experimental para esta propiedad se encuentra entre 5 y l Oo/o,. quedando 
justificada su propuesta. 

Otros autores han defendido el enfoque de la modificación de las constantes críticns de 
las ecuaciones de estado para las fracciones C 1 y c .... obteniendo resultados de gran 
precisión en sistemas de gas y condensado que son aquellos que más desviaciones 
muestran de las predicciones. pero la aproximación del ajuste de las propiedades 
experimentales mediante coeficientes de interacción binarios ha tenido siempre una 
gran aceptación. teniéndose bases de datos que albergan a estos valores para gran 
cantidad de sistemas. tanto naturales como artificiales. 

El -tuning.. requiere de un análisis de regresión. siendo el enfoque de mínimos 
cuadrados el que más aceptación tiene, pero algunos autores han propuesto esquemas de 
minimización más complejos y que de alguna manera son superiores a áquet, pero la 
simplicidad de sus ecuaciones y su aceptable rango de precisión lo hacen el más 
utilizado. 

Algunas autores han observado que al rnodificar las constantes cnucas de las 
ecuaciones de estado, ya no se están utilizando las ecuaciones de estado originales, sino 
otras ecuaciones de estado que cumplen con diferentes constantes criticas el criterio de 
equilibño de van der Waals, por lo que han propuesto técnicas iterativas ó analíticas 
para que. mediante los coeficientes de interacción binarios. se ajuste exactamente las 
presiones de saturación. pero que aún así requieren de un tratamiento especial de 
variables para reproducir valores experimentales a diferentes condiciones. 
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A continuación presentaremos dos metodologías que sirven para ajustar una ecuación 
de estado9 \a primera será mediante los valores de los coeficientes de interacción 
binarios y la segunda por medio de \a modificación de las constantes criticas. 

MÉTODO DE SLOT-PETERSEN. 20 

Slot-Pedersen propone una metodología basada en la suposición de la existencia de una 
relación lineal entre el coeficiente de interacción binario y la n-ésima potencia del peso 
molecular de cada componente M""J" Matemáticamente. las hipótesis anteriores se 
combinan en \as siguientes ecuaciones: 

"1, = a¡*MWt + b¡ ............................... (4.4.1) 
donde: 

3; = k,.,.l(MW ,.• - Mw;") .................................. (4.4.2) 

y 
b 1 = -MW;" • a, ............................................. (4.4.3) 

La ecuación anterior representa un comportamiento lineal de Mw_¡" contra le;_¡. Cuando n 
toma el valor de Q 9 la ecuación para determinar los coeficientes de interacción se 
convierte en: 

k;; = k¡r. • In( MW, I MW,) /In( MW,.. I MW1 ) •••••••••••••••••••• (4.4.4) 

El método de Slot-Pedersen puede resumirse en los siguientes pasos: 
l) Escoger el valor de la potencia -n-. 
2) Elegir el número de coeficientes de interacción binarios diferentes de O. 
3) Elegir el valor de las relaciones Rci que serán definidas a continuación. 
4) Estimar el valor numérico del coeficiente de interacción binario entre el 

metano y la ftacción pesada (kir->· 
S)Calcular los valores de las constantes a. y b¡ para la ecuación propuesta. 
6)Calcular los coeficientes restantes mediante la función elegida. 
7)Predecir la presión de saturación mediante la ecuación de estado 
8)Verificar que la presión de saturación predicha se ajuste a la presión de 

saturación actual,. si se presenta un ajuste razonable puede continuarse con el paso 
siguiente. si no es así .. se deberá regresar al paso 4 y estimar un nuevo valor para el 
coeficiente de la fracción pesada y el metano. lo que puede lograrse mediante un 
pf.oceso de ensaye y error~ el cual hará que el proceso converja rápidamente a la presión 
que está siendo ajustada con la precisión requerida. 
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9)Simular el experimento de expansión para los que se tenga disponibilidad de 
datos de laboratorio (expansión a composición constante, liberación diferencial, 
agotamiento a volumen constante) 

1 O)Verificar el ajuste entre los datos de laboratorio y la predicción de la ecuación 
de estado. Si existe una coincidencia razonable, el proceso estará terminado, si no, es 
necesario recomenzar todo el proceso, eligiendo una nueva relación para Jos 
coeficientes. 

La ventaja de este método es Ja capacidad de asignar coeficientes de interacción 
binarios entre un número extensivo de componentes de manera siste1nática y 
consistente variando unos pocos parámetros: 

A)El valor de la potencia ··n-
B)EI número de coeficientes diferentes de cero 
C)El valor de las constantes Re, 

Las constantes ~i no son más que los factores de corrección requeridos por la 
suposición anteriormente mencionada de la existencia de proporcionalidad entre los 
coeficientes de interacción binarios. 

MÉTODO DE DA SILVA V RODRiGUEZ." 
Esta técnica se basa en dos pasos generales: 

1 )Obtención del coeficiente de interacción binario que ajuste exactamente a la 
presión de saturación .. el cual es tomado como la incógnita en vez de la presión de 
saturación en las ecuaciones de saturación de las fases líquida y gaseosa, manteniéndose 
los valores teóricos de las constantes criticas incluso para la fracción pesada. 
estimándose las propiedades de la misma de correlaciones disponibles. 

2)Dcsarrollar una regresión no lineal por minimos cuadrados de los parámetros 
º•Ch ~ CI• fl. CH flh e-... Usando Valores CXperimenta}es en la región de Una fase. por 
ejemplo, el factor de compresibilidad del fluido y minimizando la siguiente función: 

f{x) = ~b·~! ............................... (4.4.5) 

donde Á es el vector de parámetros de regresión de la ecuación de estado: 

x = (x1, x,. x,. x,)'. ................... (4.4.6) 
donde X1 = fl.c1" Xi= ObCl•XJ = !l.c ... ,X.¡ = !lbc- Y 'tm está definida por; 
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r. = e.(x).-e: ................•............... (4.4.7) 
e • 

... tonde em(X) son tos valores de la propiedad a ser ajustada calcuh1da a través de la 
l.!cuación de estado y e·m es la propiedad experimentalmente determinada, cuyo número 
de datos está representada en la sumatoria. 

Para que la filnción sea realmente un mínimo, debe cumplir con el criterio de la primera 
derivada nula. lo cual define un sistema de cuatro ecuaciones no lineales en cuatro 
incógnitas, representadas por el vector x .. que puede ser resuelto por métodos adecuados 
para ello,. ya que tos sistemas resultantes de la aplicaciones de la regresión con minimos 
cuadrados frecuentemente se encuentran mal condicionadas.. por lo que los autores 
sugieren el método de Greenstad para su resolución. 

A fin de no perder tiempo de análisis sumamente valiosa, es necesario verificar la 
consistencia de los datos experimentales antes de proceder a la predicción del 
comportamiento del sistema y al ajuste de la ecuación de estado. 

La comprobación de los datos experimentales se puede hacer por medio de diferentes 
técnicas: 

A)Anátisis del comportamiento semitogaritmico de la composición del gas 
producido en la celda P-v-T contra la presión de cada etapa de agotamiento, si los datos 
presentan una tendencia suave, se considera que son correctos. de lo contrario. se sabe 
que existieron errores en el proceso experimental. 

B)Esta comprobación se aplica especialmente a yacimientos de gas y condensado 
y consiste en ta comparación del factor de compresibilidad para las dos fases reportado 
por el laboratorio y el obtenido por medio de la ecuación de los gases reales. no 
debiéndose obtener diferencias mayores a una milésima. Esta comprobación no 
constituye una prueba definitiva de la consistencia de los datos experimentales. 

C)EI tercer método consiste en la comparación de la composición de la fase 
líquida en la última etapa de agotamiento de presión con la composición remanente de 
liquido mediante un balance de materia. considerándose los datos experimentales como 
correctos si la diferencia entre ambas composiciones no excede al 1 o/o, 

D)El cuarto método consiste en el análisis de la gráfica semilogaritmica de la 
composición de la fase liquida contra la presión en cada etapa de agotamiento~ 
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aceptándose como correctos si siguen una tendencia suave y definida, de forma 
semejante que el primer método. 

E)El quinto método es el más importante y sensible, consistente en la grafica 
semilogarítmico de las constantes de equilibrio K¡ de cada etapa en la escala logarítmico 
contra las presiones de cada etapa de agotamiento, presentándose de nuevo tendencias 
suaves y siendo paralelas entre si. Si se observa lo contrario, significa que hubo errores 
en el procedimiento experimental. 

F)El último método consiste en graficar en escalas sernilogarítmicas las 
constantes de equilibrio contra las temperaturas de ebullición de cada componente de la 
mezcla de hidrocarburos,. si los datos son correctos.. las tendencias serán cercanas a 
lineas rectas en cada etapa de agotamiento. 

La comprobación de la consistencia de los datos experimentales no termina en su 
detección,. sino que es necesario corregirlas en la medida de lo posible a fin de 
disminuir en lo posible las inconsistencias derivadas de trabajar con dichas información 
errónea,. para este fin, existen dos tipos de corrección,. uno manual y otro 
semiautomático, mismos que serán utilizados en el capítulo siguiente. 
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5.- PROBLEMA DE APLICACIÓN 6 

En los copítulos ant~riores se han revisado en una forma breve. tas bases 
termodinámicas donde descansa el comportamiento de fases.. desde los conceptos 
generales de entropía, entalpía y energía intem~ pasando por ideas básicas del estudio 
del comportamiento de fases como son las definiciones básicas de diagrama de fases. 
punto critico. curvas de calidad, ecuaciones de estado. etc., los parámetros necesarios 
para el uso de dichas ecuaciones de estado. algunos métodos de caracterización de la 
fracción pesada y el porqué de este proceso. las ecuaciones cúbicas de estado más 
utilizadas dentro de la Industria Petrolera y su utilización en mezclas y finalmente .. las 
ecuaciones que gobiernan los procesos básicos del equilibrio de faseS 9 así como los 
procesos de ajuste que pueden llevarse a cabo para una mejor descripción del sistema 
considerado. 

Como ya ha podido observarse9 existe una amplia gama de métodos para resolver casi 
cualquier problema de comportamiento de fases 9 pero es en este punto donde surge la 
pregunta ¿ De qué manera se deben aplicar las dif'erentcs herramientas para un 
problema en específico?9 pregunta que era resuelta en base a Ja experiencia de las 
personas dedicadas a este campo de la Ingeniería en particular9 surgiendo recientemente 
la tendencia a tratar de generar una metodología generalizada9 la cual puede ser 
resumida en los siguientes pasos: 

1 )Verificación de la infonnación experimental con que se cuente (agotamiento 
~:> diferencial 

a volumen constante9 expansión a composición constante9 pruebas de separadores. 
etc.) 

:?)Caracterizar adecuadamente a la fracción e_ y reagruparla en pseudocomponcntes 
finales 

J)Usar una ecuación de estado para predecir el componamicnto de fases y proceder a 
realizar el proceso de tuning mediante alguno de los dos esquemas principales 

(regresión no lineal sobre las constantes de la ecuación de estado y el coeficientes de 
interacción binario entre el C 1 y el C .. ó manipulación de coeficientes de interacción 
binarios k¡.; de los componentes hidrocarburos) 
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De acuerdo con los pasos anteriores, se trató a una corriente de hidrocarburos con la 
composición mostrada en la tabla 5.1, y los resultados se muestran en los apartados de\ 
presente capitulo: 

COMPONENTE FRACCIÓN MOLAR 
N 2 0.0164 
co, 0.0274 
H 2S 0.0014 
e, o.6938 
e, o.01s2 
c. 0.0374 
i-C. 0.0086 
a-e. 0.0165 
1-e. 0.0075 
a-C5 0.0083 
c. 0.01 
e,. o.0975 

TOTAL= 1 
TABLA 5.1.- COMPOSICION UTILIZADA EN EL ESTUDIO 

S.t.-VERIFICACION DE LA INFORMACIÓN EXPERIMENTAL• 
t>e la inspección de la composición, se concluye que se trata de una mezcla 
perteneciente a un yacimiento de gas y condensado, punto que se ve confirmado por el 
análisis PVT a que fué sometida a1 detectarse un punto de rocío. 

Se ha aceptado que para obtener una predicción confiable del componamiento de 
agotamiento de este tipo de yacimientos es necesario Uevar a cabo una prueba de 
agotamiento a volumen constante .. ta cual simula el depresionamiento del yacimiento 
basándose en que la fase \iquida que aparece durante el proceso permanece inmóvil en 
el yacimiento. 

La predicción de este componamiento es de gran necesidad en la planeación y toma de 
decisiones en el cálculo de reservas9 evaluar prácticas de separación en superficie y 
hacer estimaciones económicas de procesos de recuperación secundaria basadas en la 
inyección de gas ó de productos del separador. 
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La prueba produce cinco importantes mediciones que pueden ser utilizadas en una 
amplia variedad de predicciones necesarias en Ingeniería Petrolera: 

1) Presión de rocío 
2)Cambios de cornposición de la fase gaseosa durante el agotamiento de presión 
3)Factor de compresibilidad a temperatura y presión de yacimiento 
4)Saturación de liquido, que representa la acumulación de condensado producto de la 

condensación retrógrada. 

El experimento puede ser sumarizado en los siguientes pasos: 1 

1 )Colocar una muestra representativa en una celda PVT a la presión de rocío y 
temperatura del yacimiento y registrar su volumen, el cual será utilizado como 
volumen de referencia . 

2)0btener el factor de compresibilidad del gas a partir de la ecuación de los gases reales 
con la presión de rocío, la temperatura del yacimiento y el volumen de referencia. 
Es necesario estimar el número de moles de la masa contenida en la celda PVT~ lo 
cual puede lograrse al realizar el cociente de la masa contenida en la celda entre el 
peso mol aparente de la mezcla. 

3)Se reduce la presión en el interior de la celda a un nivel predeterminado, apareciendo 
durante el proceso una segunda fase (líquido retrógrado). el fluido en la celda es 
llevado al equilibrio y el volumen total y el volumen de la fase líquida son 
registrados, reportando este volumen de líquido como un porcentaje de del volumen 

de referencia 

4) Se lleva a cabo una extracción de masa de la celda a fin de alcanzar el valor que tenía 
el volumen antes de llevar a cabo el depresionamiento y el volumen removido es 
cargado a un equipo analítico a fin de determinar su composición y registrar el valor 

de dicho volumen a condiciones de celda, así como la cantidad de moles removidos 
n,.. 

5) Determinar el factor de compresibilidad de la f"ase gaseosa a presión y temperatura de 
celda mediante la ecuación siguiente: 

ZG = 379.4•P•Vol. extJ (R • T •Vol. ideal) ........................ 5.1.1 

donde Vol. ideal se obtiene de V= R•T•n,. / P 
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6)Determinar el factor de compresibilidad de las dos fases, el cual representa al factor 
total de compresibilidad de Ja mezcla remanente en la celda. incluyendo gas y 
líquido retrógrado mediante: 

Z-r = P•Vol. inicial I ((n; - n,.) • R • T) .................................... 5.1.2 

donde n¡ son los moles iniciales en la celda y la ditCrencia con nP representan los moles 
remanentes en la celda 

7) Realizar la estimación del volumen de gas producido referido al volumen de gas 
inicial 

Es necesario repetir los pasos anteriores tantas veces como niveles de presión se tengan 
contemplados hasta un nivel mínimo de presión y puede ser aplicado a una muestra de 
aceite volátil, con la única diferencia de que se tendrá líquido en la celda a la presión de 
burbuja. 

En la tabla 5.2 se presenta el proceso de agotamiento a volumen constante para la 
mezcla considerada. 

De acuerdo a la serie de métodos para verificar la información experimental, se utilizó 
el método propuesto por Mazariegos en su trabajo. el cual consiste en dos pasos 
principales: 

1) Obtener las constantes de equilibrio de cada nivel de presión y graficarlas contra las 
presiones en escala semilogaritmica; si los datos experimentales son correctos. se 
observarán curvas suaves y continuas. paralelas entre sí. si se observa lo contrario. 
significa que existieron errores en el proceso experimental. 

Es necesario eliminar las inconsistencias principales tales como constantes de 
equilibrio negativas. cruzamientos de las curvas y/ó saltos muy bruscos. mediante el uso 
de una segunda gráfica que contenga a las constantes de equilibrio contra las 
te1nperaturas de ebullición de cada componente. El comportamiento normal de esta 
gráfica se aproxima a una linea recta. y en el caso de que se observen saltos. se ajustará 
una línea recta a los valores de las constantes de equilibrio originales. posteriormente se 
compararán los valores K 1 originales en forma descendente. de tal manera que el pritner 
valor sea mayor que el segundo, el segundo mayor que el tercero y así sucesivamente. si 
en esta comparación se observan inconsistencias. entonces el valor de K es sustituido 
por el valor corre~pondiente en la regresión. 
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PRESION p•li: 6605 5700 .. 800 3900 3000 2100 1200 700 
COl\IPONENTE 

H,S 0.001..a 0.001-t 0.0014 0.0014 0.001 .. 0.001 .. 0.0015 0.0015 
co, 0.027-1 0.0280 0.0284 0.0290 0.0294 0.0299 0.030 .. 0.0306 
N, 0.016.f 0.0175 0.0180 0.0184 0.0186 0.0186 0.0183 0.0177 
e, 0.6938 0.7210 0.7459 0.7622 0.7720 0.7735 0.7673 0.75"'4 
e, 0.07~2 0.0757 0.0759 0.0763 0.0772 0.0791 0.0823 0.0854 
e, 0.037 .. 0.0371 0.0369 o.0367 0.0370 0.0375 0.0390 0.0401 

1-C, 0.0086 0.0083 0.0082 0.0081 0.0080 o.0082 0.0085 0.0090 
n..C, 0.0165 0.0159 0.0156 0.0151 0.0149 0.153 0.0159 0.0166 
1..c, 0.0075 0.0071 0.0068 0.0065 0.0063 0.0063 0.0065 0.0068 
a..C, 0.0083 0.0077 0.0072 0.0069 0.0067 0.0067 0.0070 0.0074 
e, 0.1000 0.0086 0.0076 0.0069 0.0064 0.0063 0.0068 0.0075 
e,. 0.975 0.0717 0.0481 0.0325 0.0221 0.0172 o.0165 0.0230 

J\.tWc..,.. 190 160 145: 134 125 118 112 10•1 
SGn .. 0.830 0.809 0.798 o.787 0.779 0.772 0.766 0.762 

FACTORZ 
GASENEQ. 1.25 .. 1.111 l.IHJ6 0.940 o.90 .. 0.908 0.934 0.958 
DOS FASES 1.25 .. 1.148 1.060 0.982 0.920 0.858 o.772 0.666 

VOL. DE CAS •/o 0.000 5.669 13.916 24.494 37.889 53.329 70.191 79.655 
VOL INICIAL. 

VOL.DE 0.000 18.3 26.3 28.7 28.6 27.8 25.8 24.2 
LIQUIDO 

TABLA S.2.- PRUEBA DE AGOTAMIENTO A VOLUMEN CONSTANTE DE 
LA MEZCLA CONSIDERADA 

2) E1 segundo paso consiste en verificar que la suma de las fracciones molares de la fase 
gaseosa sea igual a 1 en cada una de las etapas de agotamiento de presión .. lo cual se 
consigue eliminando las inconsistencias secundarias9 las cuales pueden ser detectadas 
en la curva de K contra presión y corregidas en la curva de K contra temperatura de 
ebullición.. debiéndose aumentar ó disminuir los valores de K para que su 
comportamiento se aproxime al de una linea recta. 

Las ecuaciones que se utilizaron en este método se sumarizan en el Apt!ndice V. así 
como las gráficas de K contra temperatura de ebullición utilizadas. 
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Al emplear el método anterior, primer paso~ se obtuvo la siguiente gráfica de K vs P: 

10 

KI 
0.1 

CONSTANTES DE EQUILIBRIO ORIGINALES 
DEL PROCESO A VOLUMEN CONSTANTE 

C1 N2 

0.01 +-~~~~-+-~~~~-+-~~~~-+-~~~~-+-~~~~--t-~~~~-1 
0.0001 1000.0001 2000.0001 3000.0001 4000.0001 5000.0001 6000.0001 

PRESIÓN (psi) 

FIG. 5.1.-CONSTANTES DEL PROCESO DE AGOTAMIENTO A VOLUMEN 
CONSTANTE 
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Aplicando el segundo paso delineado en el método, se obtuvo una segunda gráfica de 
constantes de equilibrio contra presión, mostrada en Ja figura 5.2: 
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CONSTANTES DE EQUILIBRIO CORREGIDAS 
DEL PROCESO A VOLUMEN CONSTANTE 

N2 

~~ 
~8g;: 
C6 

1000 2000 3000 4000 5000 6000 
PRESIÓN(psi) 

7000 

FIG. 5.2.-CONSTANTES DE EQUILIBRIO CORREGIDAS DEL PROCESO DE 
AGOTAMIENTO A VOLUMEN CONSTANTE 
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De acuerdo a las modificaciones realizadas sobre las constantes de equilibrio, la 
composición de la fase gaseosa en las diferentes etapas de agotamiento también 
sufrieron cambio, debiéndose usar esas composiciones modificadas para compararlas 
con aquellas obtenidas en la simulación: 

PRESION psi& 6605 5700 4800 3900 3000 2100 1200 700 
COMPONENTE 

H,S 0.0014 0.0014 0.0014 º-ºº'"' 0.0014 0.00144 0.0015 0.00157 
co, 0.0274 0.0276 0.0277 0.02791 0.02810 0.0287 0.0300 0.0309 
N, 0.0164 0.0173 0.0180 0.0184 0.0186 0.0186 0.01823 0.01773 
c, 0.6938 0.72125 0.7453 0.76163 0.771-12 0.7733 0.7667 0.758•J 
e, 0.07~2 0.0762 0.0772 0.07756 0.0786 0.0798 0.0829 0.086 
e, 0.0374 0.0368 0.0367 0.0362 0.03627 0.03705 0.0392 0.04153 

i-C,. 0.0086 0.00831 0.(HJ82 0.0081 0.0080 0.0082 0.0085 0.0088 
n-C, 0.0165 0.0157 0.0152 0.0151 0.0149 0.1531 0.0159 0.0165 
i-C!' 0.0075 0.00705 O.IHJ67 0.0065 0.0063 0.0063 0.0063 0.0070 
n-C!'I 0.0083 0.0077 0.0072 0.0069 0.0067 0,0067 0.0067 0.00747 
c. O.IODO 0.00899 0.0083 0.0078 0.0075 0.0074 0.00757 0.0080 
e,. 0.975 0.0717 0.0481 0.0325 0.0221 0.0172 0.0165 0.0160 

MWC1'• 190 160 145 134 125 118 112 109 
SGc-r. 0.830 0.809 o.798 0.787 0.779 0.772 0.766 0.762 

FACTORZ 
GASENEQ. 1.25.¡ 1.111 1.006 0.940 0.904 0.908 0.934 0.958 
DOS FASES 1.1s.i 1.148 1.060 0.982 0.920 0.858 0.772 0.666 

VOL. DE GAS º/. 0.000 5.669 13.916 24.494 37.889 53.329 70.191 79.655 
VOL INICIAL. 

VOL.DE 0.000 18.3 26.3 28.7 28.6 17.8 25.8 24.2 
LiQUIDO 

TABLA 5.3.- PRl."EBA DE AGOTAMIENTO A VOLUME;o.; CONSTANTE 
CORREGIDA DE LA MEZCLA CONSIDERADA 

Se observa que el proceso de verificación de la información perrnite que los volúmenes 
de gas como de liquido retrógrado permanecen constantes por lo que pueden ser 
utilizados posteriormente en cualquiera de las mctodologias de ajuste. 
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S.2.-CARACTERJZACIÓN DE LA FRACCIÓN c. 6 

En el grupo de personas interesadas en el comportamienlo de fases. se ha llegado a la 
conclusión de que las predicciones realizadas con ecuaciones de estado se ven 
mejoradas cuando se realiza un procesos de caracterización de la fracción pesada 
dif'erente, específicamente la expansión y reagrupamiento de Ja misma. al esquema 
simplista de utilizar correlaciones empíricas para obtener sus propiedades fisicas y 
criticas. por lo que se han desarrollado un gran nümero de estos métodos. algunos de los 
cuales fueron ya examinados en el capítulo 2. 

En la mezcla considerada en este estudio, se utilizó el método propuesto por Whitson. 
basado en una distribución probabilística de Ja f'racción mol contra el peso molecular. 
de cuyos resultados se muestran a continuación. 

EXPANSIÓN DE LA FRACCIÓN c. 
Del análisis PVT de la mezcla se obtuvo un análisis extendido parcial de la fracción 
pesada hasta el componente C 20,.... a continuación, se usaron las propiedades 
generalizadas propuestas por el mismo autor para asignarles pesos moleculares 
promedio a cada f'racción, obteniéndose figura S.J. donde puede observarse que el 
comportamiento de la fracción molar pudiera ser confundida con la correspondiente a la 
de un aceite negro. tal corno se vió en el capítulo 2, donde se observa que dichos aceites 
poseen curtosis izquierda. 

De a acuerdo con el método de Whitson. es necesario calcular tanto las fracciones 
molares nonnalizadas como las variables acumulativas normalizadas de acuerdo al 
procedimiento descrito en el capítulo 2 para varios valores de mínimo peso molecular 
-11- y compararlas con los valores descritos en el nomograma mostrado en el Apéndice 
111, en donde se observó que los datos invariablemente se ubicaban en la zona inferior, 
correspondiente a las fracciones pesadas de mezclas de gas y condensado. con lo cual se 
comprueba nueva.znente que se trata de un yacimiento de este tipo mediante otro criterio 
diferente al del análisis de laboratorio . 

.Después de varios ensayos~ se determinó que Jos valores adecuados para realizar la 
expansión de la fracción pesada correspondían a valores de T)=JOO y a=0.47, donde ··a­
representa el valor representativo de la distribución probabilística adecuada9 

mostrándose los resultados correspondientes al ajuste definitivo en la figura 5.4 
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ANALISIS EXTENDIDO DE LA FRACCIÓN C+ DE LA 

FRACCIÓN MOLAR 
MEZCLA CONSIDERADA 
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FIG. S.3.- ANÁLISIS EXTENDIDO DE LA FRACCIÓN C. DE LA 
MEZCLA CONSIDERADA 
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AJUSTE DEFINITIVO DEL MODELO DE WHITSON 
PARA LA FRACCIÓN C+ 

VARIABLE ACUMULATIVA NORMALIZADA 
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FG. 5.4.- A.JUSTE DEFINITIVO DEL MODELO DE WHITSON PARA LA 
MEZCLA CONSIDERADA 
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Se hicieron varias pruebas para expander Ja fracción pesada hasta un número mayor que 
con el que se contaba, empezando con C 50.H pero se observó que Ja curva de distribución 
de fracción molar sufría una brusca caída, Jo que se interpretó como que el número 
elegido de fracciones era demasiado grande, reduciéndosele gradualmente el nú1nero de 
términos hasta obtener una curva de tendencia suave donde la fracción molar de Ja 
fracción C 30.., resultó ser la menor, por lo que se aceptó este número de fracciones y se 
procedió a obtener las propiedades criticas y fisicas de cada fracción de acuerdo con el 
método. 

En la figura 5.5 se muestra la expansión definitiva en forma de una curva de fracción 
molar contra peso molecular. y en la tabla 5.4. el resultado de la expansión. mostrando 
las fracciones molares obtenidas . así como las propiedades correspondientes mcdiunte 
la correlación de Kesler-Lee que es Ja recomendada para obtenerlas . 

REAGRUPAMIENTO DE LA FRACCIÓN PESADA 
Siguiendo los linean1ientos descritos por Whitson en su método de re<lgrupamiento de la 
f"racción expandida ~ se tomó la fracción del apartado anterior y mediante las 
expresiones mostradas en el capitulo 2.se redujo la expans1on en cinco 
pseudocomponentes por medio de las reglas de mezclado de Lee. resultados que se 
reproducen en Ja tabla 5.5. 

Se conoce una forma diferentes de reagrupar a la totalidad de la mezcla, descrita por 
Pedersen. la cual toma como reglas .. de dedo··. el agrupar también en pseudo­
componentes a Jos componentes definidos de la mezclas. aunque no n1enciona como se 
realiza~ mostrando el reagrupamiento de Ja siguiente manera: 

1) Mantener a las impurezas y al componente C 1 como co1nponentes separados 

2) Agrupar a los componentes C 2 y C 3 en un pseudocomponcnte con propiedades 
promedio basadas en una ponderación realizada con las fracciones molares y los 
pesos moleculares 

3) Agrupar a Jos componentes C-1~ C!'i y C 6 y proceder de Ja misma n1ancra que en el 
inciso anterior para obtener las propiedades necesarias 

4) Mantener los pseudocomponentes en que se haya reagrupado la fracción pesada 
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En este estudio no se realizó ningún tipo de reagrupamiento sobre los componentes 
definidos de la mezcla, pero hacerlo puede significar un gran ahorro de tiempo 
computacional. 

C7 
Ca 
Cg 

Cio 
C11 
C12 
C13 
C14 
Cts 
Ct6 
C17 
C1a 
C19 
C20 
C21 
C22 
Cn 
C24 
C2s 
C26 
C27 
C2a 
C20 

C3o+ 

F7 
Fa 
Fg 

Fio 
F11 

FRAC. M\\' Sg. Tb (°R) Te (•R) Pe (psi) 
MOLAR 

0.0124 100.6159 0.722149 664.9437 981.9236 438.9922 0..3205713 
0.0133 104.9.521 0.7276.JS 680.2224 998..3423 426.1671 0.3352395 
0.0132 115.1219 0.739817 714.9526 1035.01 398.7S4 0..3697442 
0.0096 129.7994 0.755923 762.6693 1084.056 364.6323 0-419554-1 
0.0077 146.086 0.772131 812.78.59 1134.124 332.6298 0.4745575 
0.0052 162.1079 o. 786687 859.6265 11 79. 758 305. 7824 0.5282152 
0.0042 176.6624 0.798920 900.3556 1218.636 284.5379 0.576501 
0.0046 193.1954 0.811851 944.784.J 1260.291 263.3294 0.6307857 
0.0034 211.273 0.824989 991..J989 130J.2J6 2 .. 3.0J2.J 0.689 .... 38 
0.0034 229.81.51 0.837539 1037.33.5 13 ..... 878 224.7659 0.7-188621 
0.0031 251.0975 0.850958 1087.998 1390.IOS 206.3878 0.8161!'66 
0.0028 274.6744 0.86477.5 1141.861 1437.469 188.6474 0.8896287 
0.0026 301.1319 0.879166 1199.821 1487.698 171.3783 0.93-1961 

1.783.57.SE-3 327.4364 0.892479 1255.1!1i9 1535.019 156.4423 1.006774 
l.622047E-3 352.3377 0.904297 1305.682 J.577.735 143.9802 1.0070706 
J. .. 72567E-3 379.739.. 0.91653.. 1359.409 1622.699 131.8276 J.137001 
l..342.56E-3 408.51!1i2 0.928628 1413.936 1667.892 120.!li.351 1..202527 

l.192S5JE-3 446.8929 0.9-13714 lol83.97 172S..351 107.4024 1.2841.5 
l.075963E-3 484.7232 0.957.577 1550..336 1779.25!1i 96.22191 1.358932 
9.59J727E-t 530.4243 0.973188 1627.397 18-11.253 84.59969 1.4427-11 
8.335422E-t 591.7969 0.992499 1726.214 1919.9.14 71.56.J3S 1..54!"64-I 
7.049295E-4 674.9927 1.016209 18!1i2.901 2019.65 57.46544 1.670_,7 
5.735346E-4 795.8 .. 14 1.046694 2024.711 215.3.17 42.20264 t.82795 
4..39.l57E-4 990.31~ 1.088579 2277.63.l 2346.9.J 26.00142 2.03758~ 

TABLA 5.4.- EXPANSIÓN DEFINITIVA DE LA FRACCIÓN C. 

FRAC. Pe (psia) Tb•R Tc•R l\1\\' 
MOLAR 

0.0.562 399.23128203 717 .2.546.a JI 1036.5770396 116.2641~676 0.37359H 
0.0239 260.53384769 9.56.822 09871 1270 ... 294769 198.81773179 0.648115 

0.010278489 16.l.~7602 1233.20 .. 99!'2 1515. 7770337 317.832125-1 0.985442 
0.005403989 98.862778742 J .595.8804171 1772..398269.3 482.0708 1.347250 

O.OOJ7J782J6 44..322225908 2018.8950527 2147.935301 795.989194 1.8)6943 

TABLA 5.5.-RF.AGRUPAMIENTO DE LA FRACCIÓN C. 
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EXPANSIÓN DEFINITIVA DE LA FRACCIÓN PESADA HASTA C30+ 
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FIG. 5.5.- EXPANSIÓN DEFINITIVA DE LA FRACCIÓN C. 
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5.3.- AJUSTE DE LA ECUACIÓN DE ESTADO DE PENG-ROBINSON A LA 
INFORMACIÓN EXPERIMENTAL 6 

Todo el proceso realizado en las secciones anteriores tienen su culminación en este 
apartado, en donde se procede a ajustar un modelo n1aternático a información 
experimental y así poder realizar las más amplias aplicaciones que requieren de un 
modelo confiable. tales como simulación numérica composicional de yacimientos ó 
diseño de instalaciones superficiales tales como separadores gas-aceite y trampas de 
condensados. 

Se utilizó para este trabajo. el método propuesto por Slot-Peterscn. en cuyo trabajo se 
utilizó, para probar la metodología, el proceso a composición constante de un tluido de 
gas y condensado artificial. El modelo dcsarro1lado se centró en reproducir tos 
resultados publica.dos por el autor para dicho tluido artificial. y dado que la verificación 
del proceso a volumen constante de la tnezcla caracterizada en los apartados anteriores 
no se vió alterada. adcmó.s de contarse con el proceso a con1posición constante. se 
decidió a tratar de caracterizar a la mezcla en base a esta información. 

Los resultados obtenidos por Slot-Petersen y los del modelo se muestran en la figura 
5.3.1. en donde se observa una ligera desviación de los datos obtenidos por el modelo y 
los datos reales. 

Como la composición del fluido artificial era parecida al de la mezcla analizada. se optó 
por utilizar los mismos valores de los parámetros ajustables del método repitiendo los 
correspondientes a los componentes C 5 e i-C5 • los que se muestran en la tabla 5.3.1. 

En la tabla 5.3.2 se muestran los valores de k 1.J generados por el modelo paro. cada 
componente en la mezcla :J. la tetnperatura de 277 ºF. 

En la figura 5.3.2 se muestran los datos de la expansión a composición constante junto 
con los resultados del modelo usando los valores de entrada mostrados en la tabla 5.3.1. 
observándose un cierto grado de desviación cuando el fluido ha entrado en la zona de 
dos fases. esto es. por debajo de la presión de rocío de la mezcla. ubicada en 6605 psia. 
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VALOR DE LA POTENCIA NUMÉRICA= S 

COEFICIENTES DIFERENTES DE CERO k,_,: 
i =e,, C2, c.,, e,., i-C.,, e~ 
j = F 7 , F 8 , F 9 ,, F 18, F 11 

donde los coeficientes de las impurezas C02, H 2 S y N 2 fueron obtenidos mediante la 
correlación de Nishiumi vista en el capítulo 3, por ser la única que proporciona 
valores de las interacciones entre ellas mismas. 

RELACIONES DE PROPORCIONALIDAD ENTRE EL COEFICIENTE k 1_,-. 

Rc,=0.8 

ESTIMACIÓN DEL COEFICIENTE DE INTERACCIÓN 
BINARIO ENTRE EL HIDROCARBURO MÁS LIGERO Y LA ÚLTIMA 
FRACCIÓN 
Mediante la correlación de Whitson-Bergman, dada por la siguiente expresión: 

k,_, = 2.0426875E-3*p - 0.0579 

donde p es la densidad en lb/ft3 de la última fracción de la mezcla .. 
TABLA 5.3.J.- VALORES USADOS EN LA SIMULACIÓN DEL PROCESO A 

COMPOSICIÓN CONSTANTE DEL FLUÍDO UTILIZADO POR SLOT­
PETERSEN Y DE LA MEZCLA EN ESTUDIO. 

186 



N;:, CD2 H2S C1 C2 C3 C4 i-C4 Cs i-Cs C6 F7 Fa F9 F¡o F11 
j 

N2 o -.01 SE-4 ,098 .098 .098 .098 .09a .098 .098 .098 .098 .098 .098 .098 .098 
C02 o o .09 .091 .091 .098 .09a .091 .091 .091 .091 .091 .091 .091 .OQJ 
1-t2S o .IS .IS .IS .IS .IS .IS .IS .IS .IS .IS .15 .IS .1 s 
C1 o 9E-4 9E-4 9E-4 9E-4 9E-4 9F'.-4 9E-4 4E-2 SE-2 2E-::? .019 .038 
C2 o o o o o o o .002 .o os .006 .011 .la 
C3 o o o o o .001 .oos .01 .OIS .17 
C4 o o o o o .001 .003 .006 .OIS .12 

i-C4 o o o o .001 .003 .006 .015 .12 
Cs o o o o o o o o 

i-Cs o o o o o o () 

C6 o o o o o u 
F7 o o o o o 
Fa o o o o 
F9 o o o 

F10 o o 
F11 
TABLA 5.3.2-- COEFICIENTES DE INTERACCIÓN BINARIOS GENERADOS 

o 

POR EL MODELO PROPUESTO SIGUIENDO EL MÉTODO DE SLOT-
PETERSEN. 
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PROCESO A COMPOSICIÓN CONSTANTE DEL FLUIDO USADO 
POR SLOT-PETERSEN 

_\AO'l. 
02 

015 

01 

Oa5 

o 
o 41D 

PRESlÓN(psia) 

FIG. S.3.1.- PRt:EBA A COMPOSICIÓN CONSTANTE PARA EL FLUÍDO 
UTILIZADO POR SLOT-PETERSEN 
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PROCESO A COllPOSICIÓN CONSTANTE PARA LA MEZCLA ANALIZADA 

0 ~0,--~~-..,ooo=-=,--~-..20~c-:~_,--~-3rooo=-=,--~-.~ooo=-=,--~-sro~oo~~~s~o~o~o~~~7~0~0~0,--~-!aooo 

PRESIÓN(pa.&.) 

FIG. 5.3.2.- PRUEBA A COMPOSICIÓN CONSTANTE DE LA MEZCLA 
UTILIZADA 
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CONCLUSIONES 

1) Se ha realizado una revisión bibliográfica acerca del tema del comportamiento de 
f'ases desde su fundamento teórico hasta Jos métodos específicos más utilizados en el 
campo de la Ingeniería Petrolera. 

2}Se han desarrollado una serie de expresiones útiles para la obtención de propiedades 
criticas y de la temperatura de ebullición para hidrocarburos normales de C 1 hasta Cw. 
proporcionando también las correcciones respectivas para los isohidrocarburos y el 
metano~ utilizando la técnica de buscar comportamientos lineales bajo diferentes marcos 
de referencia. 

3) Se ha presentado una metodología semiautomática para verificar la consistencia de Ja 
información experimental de un análisis PVT~ basada en los comportamientos de la 
constante de equilibrio con respecto a la presión y a la temperatura de ebullición. 

4) Se observa que et comportamiento de las constantes de equilibrio contra temperatura 
de ebullición,. a presiones bajas,. posee una porción que se aparta de Ja línea recta. por lo 
que el ajuste tomando la totalidad de los puntos puede no generar valores adecuados 
para la corrección de los valores experimentales 

5) Se han mostrado los pasos a seguir para caracterizar una fracción pesada cuando se 
cuenta con un análisis extendido parcial. utilizando un método probabilístico. de fácil 
aplicación y válido para cualquier fracción. 

6) Se han desarrollado modelos para la resolución del cálculo flash y la presión de 
saturación y presentado los diagramas de flujo en que" éstos están basados. los cuales 
resultan adecuados cuando se trabaja con mezclas cercanas en sus condiciones al punto 
crítico. 

7) Se ha presentado una metodología de ajuste de ecuaciones de estado que no se basa 
en regresión no lineal. la cual ha dado resultados razonables en la región de una fase 

8) La región de dos t'hses puede no haber sido correctamente adecuada debido a que las 
derivadas que conforman la matrizjacobiano. del cálculo de las ecuaciones de equilibrio 
se evaluaron en forma nun1éricn. 
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RECOMENDACIONES 

1) Debido a la porción no lineal de la constante de equilibrio con respecto a la 
temperatura de ebullición .. así como al comportamiento algo errático en la gráfica con 
respecto a la presión .. se recomienda que .. en vez de usar regresión lineal con mínimos 
cuadrados para corregir las deficiencias .. se utilicen técnicas de suavización basadas en 
to que se conoce como ··promedio móvil-. 

2) Siempre es necesario verificar la información experimental con que se cuente .. ya 
que. si bien no fue este el caso .. algunas veces es necesario variar la composición a la 
presión de saturación .. debiéndose usar esta composición modificada en la simulación y 
ya no la reportada por el laboratorio. 

3) Aunque es teóricamente posible extender indefinidamente a la fracción pesada. esto 
no es deseable. ya que al observar la gnifica de fracción molar contra peso molecular. se 
observan caídas abruptas cuando el número de componentes es excesivo9 en tanto que 
se observan ascensos intempestivos cuando el número de expansión es pequeño. 
pudiéndose tomar como regla -de dedo- el que la última fracción molar sea la más 
peque~a de todas y que la curva sea9 en general. de tendencia suave y continua. 

4) Mediante alguna técnica adecuada._ tratar de representar mediante alguna función 
sencilla. a las curvas del nomograma de Whitson9 a fin de facilitar su implementación 
en un algoritmo automático. 

5) Probar ajustar el proceso de agotamiento a volumen constante a fin de ,·criticar la 
eficacia del método de Slot-Pctersen9 utilizando información corregida previamente. 

6) Utilizar técnicas que permitan resolver en fonna más eficiente \as ecuaciones de 
equilibrio que conforman la matrizjacobiana en la resolución acop1ada9 tales como el 
método de Newton-Raphson de valor mínimo. 

7) Si bien la metodología mostrada para et ajuste de la ecuación de estado puede 
funcionar con cualquier ecuación .. se recomienda la implementación de: la ecuación de: 
estado de Schmidt-Wc:nzel, la cual 9 a pesar de fi.mcionar con un mayor número de 
parámetros. tiene la cualidad de tener coeficientes basados en constantes criticas 
ajustables a cada problema en particular 
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8) Existe la tendencia de que efectos numencos en la resolución de cálculos de 
comportamiento de fases pueden ser minimizados mediante la sustitución del cálculo de 
las derivadas que conforman el jacobiano en forma numéric~ por la obtención de 
derivadas analiticas obtenidas a partir de las ecuaciones de equilibrio termodinámico y 
las expresiones para la fugacidad de cada ecuación de estado. 
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APÉNDICE 1.-
A) DETERMINACIÓN DE LA ECUACIÓN (1.1.7) 

Tomando la forma diferencial de la 1• Ley de la Termodinámica: 

dU=dQ+dU 

La definición de variación del trabajo en un proceso reversible: 

dW=-PdV 

y la definición de entropía del sistema: 

Se obtiene 
dQ=TdS 
dH=TdS-PdV 

Teniendo la definición de la entalpía en forma diferencial: 

dH = dU + d(PV) 
d 

(PV) = PdV + VdP 

dH = TdS + VdP ...•....•.. (1.1.7) 

B)DETERMINACIÓN DE LA ECUACIÓN (1.1.8) 
El concepto de la energía libre de Gibbs será explicado posteriormente .. 

limitándose a tomar su definición en forma diferencial: 

G = H -TS ................. (a) 

dG = dH - (TdS + SdT) ......... (b) 

Aplicando la regla de la cadena a la tUnción G = G(T .. P) para obtener diferenciales 
totales: 

dG = (dG/dT),. dT + (dG/dP)rdP ........ (c) 



Tomando la expresión (7) y combinándola con la expresión obtenida se tiene: 

dG = TdS + VdP - TdS - SdT ....•..•..... (d) 

dG = VdP - SdT ..•..••.............•.. (f) 

Comparando (f) con (b) se desprende que: 

(dG/dT)r = -s .............. (t: 1) 

(dG/dP}r = V ........•...•.. (t:2) 

Diferenciando (f. J) y (f.2) con respecto a P a temperatura constante y con respecto a Ta 
·presión constante respectivamente se obtiene: 

d~[(~JJ =-{::;J, ............. (fl.I) 
;,.[(~~) J =(~) ............. (f.2.1) 

' r r 

Como el orden de las diferenciaciones no aJtera el resultado. Jos miembros izquierdos 
de (fl .1) y (f2.1) son idénticos, por Jo que se concluye que: 

-(dS/dP),= (dV I dT) ........................... ( 1.1.8) 

C) RELACIONES DE MAXWELL.-
Las relaciones de Max·well son manipulaciones matemáticas propuestas para obtener 
expresiones que permitan encontrar relaciones entre entropía S. presión. volumen y 
temperatura, además de entender la forma en que éstas se relacionan. 
Aparte de la forma mostrada para determinarlas en el apanado b) de este apéndice. 
existen otros métodos para obtenerlas.,. destacándose la aplicación del Teorema de Green 
a las ecuaciones siguientes: 

dU=TdS- PdV 
dH = TdS + VdP 
dA = -SdT - PdV 
dG = -SdT + VdP 
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siendo A ta energía libre de Helmholtz y G la energía libre de Gibbs. 

El Teorema de Green establece que si: 

dZ=MdX+NdY 

es una operación exacta. entonces se verifica Ja siguiente igualdad: 

(dN/dX)v = (dM/dY)x 

Las relaciones de Maxwell restantes son. además de ( J .1.8): 

(dT/dV)s = -(dP/dS)v 
(dT/dP)s = (dV/dS)r 
(dS/dV)r = (dP/dT)v 

La primera y la segunda de las expresiones de Maxwell son de poco valor práctico. 
debido a que involucran un proceso a entropía constante. lo cual es prácticamente 
imposible de duplicar. tanto experimentalmente como de calcular. Las ecuaciones 
restantes son muy útiles en relacionar las funciones H. U .A y G de un sistema con T­
P/V del mismo. 

D) DETERMINACIÓN DE LA EXPRESIÓN (l.3.8): 

De la definición de la energía libre de Helmholtz: 

A= U-TS 
Aplicando diferenciales: 

dA = dU - (TdS + SdT) 

Pero sabiendo que dU = TdS-PdV. dU - TdS = -PdV. por lo que: 

dA = -PdV - SdT .............................. ( 1.3.8) 

111 



E) OBTENCIÓN DE LAS EXPRESIONES QUE DEFINEN A LA FUGACIDAD Y AL 
COEFICIENTE DE FUGACIDAD. 
E.! ).-Partiendo de: 

d(tn{f)j = ;~dP 
y restando d[ln(Pl] = ~df.' se obtiene: 

V 1 
d(ln f)-d(ln P) = RTdP-¡;dP 

,. 1 
d(lnf-lnP] =RrdP-¡;dP 

u( f) V 1 ln- =-dP--dP 
P RT P 

e integrando entre f'r y fr--o: 

1 ( L) -1 ( L) = f(..!:.'.... _ 2.. ~ ·p 
l\_p ,. '\p ,..

0 
RT p.f'· 

y sabiendo que f/P= 1 y el ln( l )=O se obtiene la expresión definitiva: 

E.2).-Sabiendo que VdP = d(PV)-PdV y que d(ln V ) = ( 1 /V)dV: 

d( In f) = ( d(PY) -PdV) / RT 
d( In f) + d( In V ) = ( d(PY) -PdV ) / RT + ( 1 /V )dV 

Sumando y restando a lo anterior d (ln P ) e integrando lo anterior: 

d(PI") Í 1 /'} 
d(lnf)-dUnP)+ d(V)+d(ln P) = RT+Li-;- - RT 11" ±d(ln P) 

d!/'I") [I Pl 
d(lnf-lnl')+d(P+l")=RT+ ¡:-- RTJll" 

J { f) di /'l "I [ 1 /' l 
< ln- --,ftPl'l=---..,.. -----11· 

P RT 1· Rr.J 

{ l' di PI•) i 1 J' ; . 
ª\Inpj .... JtPI")=-;¡¡--..~~- RTJ/I 
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Llevando a cabo la integración: 

í• r- ¡;.-d(pi·¡ !{1 p'). 
J, 0 d(1nf)+ .i.....<1<PVl= i.,,,---¡a:-+ .\:v- RrY''' 

1{~)-m(~)+1n(ZRTl-ln(RT)= {_,dz+ !(¡,-- :r}r· 

1n(~)=z-t-lnZ+ !(-b- :r)w 

Ejemplo de ecuaciones de estado discontinuas con isocóras rectas. 
A fin de ilustrar este ejemplo,. se usará la conocida expresión de van der Waals: 

(P +a I V 2 ) (V - b) = RT 

Sabemos por la identidad (cSS I SV)T = R /(V - b) y la condición inicial se plantea por 
medio de: 

cji(P) =(-a I P)º·' para V> b 

Es claro que en este caso. las curvas características pueden cruzarse entre si co1no lo 
muestra la figura mostrada a continuación: 

TEMPERATURA 

FIG.I. 1 CL:RVA DE EQUILIBRIO DE AMBAS FASES 
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Para encontrar la solución permisible que prevenga dicho cruce9 se aplica el 
procedimiento detallado anteriormente. encontrándose que: 

g(s) = b(s) + R - R ln(R / s) 

donde su derivada es: 

v(s)=b+R/s 

en cuyo caso. la ecuación ( 1.6.l2d) se convierte en: 

(-a I P 0 )º·5 = b + RT /( P - P 0 ) 

La ecuación es cúbica en P 0 y cuando sus soluciones son introducidas en ( l .6. l 2c). y 
tomando en cuenta la derivada v(s). la solución permisible resulta en: 

V= b + RT I (P- P 0 ) 

siendo fácil verificar que, en este caso. la función P 0 es igual a -a/ V!. en este caso. la 
solución era a priori conocida. pero el procedimiento es general y puede ser usado para 
desarrollar nuevas ecuaciones de estado al modificar la condición inicial y (OS/ OV)r. 

Ejemplo de ecuaciones de estado discontinuas en general .. 
Los cálculos para este tipo de ecuaciones pueden ser muy complicados. pero para 
demostrar el procedimiento se usara una ecuación muy simple que presenta la siguiente 
forma: 

Í a(l+kT")l L P+---¡;;,-- }I" -b) = RT 

donde k y n son constantes. Esta ecuación es similar a la de van der Waals. excepto por 
Ja dependencia de l IV! .. lo cual es típico en varias ecuaciones publicadas. Esta 
ecuación es considerada como solución permisible por 1nedio de: 

(oS I &Vlr = R I (V - b) - aknT""' I v> 

y la condición inicial está dada por $(P) = (-alp )o.:i; para V>b. La curva característica 
para esta ecuación esta dada por: 
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P=-a( 1 +kT")IV'+RT/lV-b) 

y al sustituir los términos (o.x). (T1• P 1l,. V y b, se obtiene: 

p = (T1• T 1• P 1• x) = (P1 - x( 1 + kT1")) TI T 1 + x( 1 + kT") 

el siguiente caso es resolver para la función w(T .. T 1 .. P 1, x) de (1,6.13). que para el 
presente caso se convierte en: 

cuando se resuelve la expresión anterior para w,. introducida en ( 1.6.15) y utilizada 
junto con s 11• que desemboca en (J .6.16). se obtiene la solución permisible. que para el 
caso anterior. debe ser replanteada a fin de recuperar la forma de la expresión como 
función de la temperatura y la presión. 
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APÉNDICEll 
A)FUNCIONES DE AJUSTE PARA LAS CORRELACIONES DE PROPIEDADES 
DE HIDROCARBUROS PUROS 

T,..•R 

f'u•CIOM•s D• ........ ,..•&•AL.A T••P•A&TU•a o• ••uLUCio• o• •ID•oc•••u•o• •u•O• 

. 
• w ... 

•uNcta• o•...,..,,,.•-•~ T••••••Tu•• ca1Ttc:a 
o• •m•oc--..aos """ªº' .. ~~~~~~~~~~~~~~~~ 

•• ¡­
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C•W-,..O• 

PUIOICIOIOI O• IUU.1'1! -·· L.9> P9'•StolOI CllUT1CA 
o• MID•oc-.u•a• •u•a• .. ..------------~~~ 

B)CORRECIONES PARA LOS COMPONENTES C,. 1-C,. I-C, Y DEMÁS REQUERIDAS PARA 
LOS CORRELACIONES PARA PROPIEDADES DE HIDROCARBUROS PUROS 

1) Correciones para presión critica 
Pec1 =Pe - 73.6061 
Pc1.c4 =Pe - 21 .. 1664 
Pe1.c5 =Pe+ 1.1622415 

2) Correcciones para temperatura critica 
Tec1 =Te - 33.5097 
Te;..c• =Te - 30.56937 
Te1.c5 =Te - 14.448843 

3)Correcciones para factor acéntrico 
roec1 =roe - 5.307014E-2 
roe,.c• =roe - 0.01481286 
(1)C¡.c5 = CllC + .00:!40507 
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4)Correcciones para temperatura de ebullición 
Tbco = Tb- 22.794865354 
Tb0.c, = Tb - 20.296 
Tb,-c,=Tb-13.174304 

S)Correcciones para volumen crítico 
Ve;.c• =Ve - 0.002750433 
Ve • .c, =Ve - 0.0021217572 
Ve,.c, = Ve - 0.001721752 

C) Propiedades fisicas generalizadas para componentes de número simple de carbonos 
según Whitson 
No.de TbºR y MW TcºR Pe psia (J) 

carbo•o• 
6 607 0.69 84 923 483 0.25 
7 658 0.727 96 985 453 0.28 
8 702 0.749 107 1036 419 0.312 
9 748 0.768 121 1085 383 0.348 
10 791 0.782 134 1128 351 0.385 
11 829 0.793 147 1166 325 0.419 
12 867 0.804 161 1203 302 0.454 
13 901 0.815 175 1236 286 0.484 
14 936 0.826 190 1270 270 0.516 
IS 971 0.836 206 1304 255 0.550 
16 1002 0.843 222 1332 241 0.582 
17 1032 0.851 237 1360 230 0.613 
18 1055 0.856 251 1380 222 0.638 
19 1077 0.861 263 1400 214 0.662 
20 1101 0.866 275 1421 207 0.69 
21 1124 0.871 291 1442 200 0.717 
22 1146 0.876 300 1461 193 0.743 
23 1167 0.881 312 1480 188 0.768 
24 1187 0.885 324 1497 182 0.793 
25 1207 0.888· 337 1515 177 0.819 
26 1226 0.892 349 1531 173 0.844 
27 1244 0.896 360 1547 169 0.868 
28 1262 0.899 372 1562 165 0.894 
29 1277 0.902 382 1574 161 0.915 
30 1294 0.905 394 1589 158 0.941 
31 1310 0.909 404 1603 143 0.897 
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32 1326 0.912 415 1616 138 0.909 
33 1341 0.915 426 1629 134 0.921 
34 1355 0.917 437 1640 130 0.932 
35 1368 0.92 445 1651 127 0.942 
36 1382 0.922 456 1662 124 0.954 
37 1394 0.925 464 1673 121 0.964 
38 1407 0.927 475 1683 118 0.975 
39 1419 0.929 484 1693 115 0.985 
40 1432 0.931 495 1703 112 0.997 
41 1442 0.933 502 1712 110 1.006 
42 1453 0.934 512 1720 108 1.016 
43 1464 0.936 521 1729 105 1.026 
44 1477 0.938 531 1739 103 1.038 
45 1487 0.94 539 1747 101 1.048 
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Nomograma de Whitson para expansión de fracciones pesadas 

Peao molltc:u .. r •cumu .. tivo Nonnalizaldo QI 
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E)Tabla de raíces y pesos para la integración de dos puntos para el método de Behrens y 

Sandler 
e r, r, w, w, 

0.30 0.0615 0.2347 0.5324 0.4676 

0.40 0.0759 0.3101 0.5353 0.4647 

0.50 0.0977 0.3857 0.5431 0.4569 

0.60 0.1155 0.4607 0.5518 0.4482 

0.70 0.1326 0.5347 0.5601 0.4399 

0.80 0.1492 0.6082 0.5685 0.4315 

0.90 0.1652 0.6807 0.5767 0.4233 

1.00 0.1808 0.7524 0.5849 0.4151 

1.10 0.1959 0.8233 0.5932 0.4068 

1.20 0.2l04 0.8933 0.6011 0.3989 

1.30 0.2245 0.9625 0.6091 0.3909 

1.40 0.2381 1.0307 0.6169 0.3831 

1.50 0.2512 1.0980 0.6245 0.3755 

1.60 0.2639 1.1644 0.6321 0.3679 

1.70 0.2763 1.2299 0.6395 0.3605 

1.80 0.2881 1.2944 0.6468 0.3532 

1.90 0.2996 1.3579 0.6539 0.3461 

2.00 0.3107 1.4204 0.6610 0.3390 

2.10 0.3215 1.4819 0.6678 0.3322 

2.20 0.3318 1.5424 0.6745 0.3255 

2.30 0.3418 1.6018 0.6810 0.3190 

2.40 0.3515 1.6602 0.6874 0.3126 

2.50 0.3608 1.7175 0.6937 0.3063 

2.60 0.3699 1.7738 0.6997 0.3003 

2.70 0.3786 1.8289 0.7056 0.2944 

2.80 0.3870 1.8830 0.7114 0.2886 

2.90 0.39.51 1.9360 0.7170 0.2830 

3.00 0.4029 1.9878 0.7224 0.2776 

3.10 0.4104 2.0386 0.7277 0.2723 

3.20 0.4177 2.0882 0.7328 0.2672 

3.30 0.4247 2.1367 0.7378 0.2622 

3.40 0.4315 2.1840 0.7426 0.2574 

3.50 0.4380 2.2303 0.7472 0.2528 

3.60 0.4443 2.2754 0.7517 0.2483 

3.70 0.4504 2.3193 0.7561 0.2439 

3.80 0.4562 2.3621 0.7603 0.2397 

3.90 0.4618 2.4083 0.7644 0.2356 
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APÉNDICE 111 
A) PLANTEAMIENTO DE LA ECUACION DE PENG-ROBINSON EN FUNCIÓN 
DEL FACTOR DE COMPRESIBILIDAD -z-. 
La ecuación de estado de Peng-Robinson tiene la siguiente forma básica: 

RT u 
P= -;;::¡;- 1.'("+bl+h(v-bl 

Multiplicando ambos miembros de la ecuación por (v(v+b)+b(v-b))*(v-b) e igualando a 
cero se obtiene: 

Pv3 + Pbv2 - RTv2 + av - 3Pb'v - 2bRTv + Pb3 + RTb2- ab--0 

Sabiendo que v=zRT I P y sustituyéndose en la expresión anterior se tiene: 

[:'R'T'] [='R'T'] [='R·'T'] [u=RT] , [2b:R'T'] --¡;;----- + --P-- - --¡;,- + -p- -!Jb RT:J- --P--

+Pb' +RTb1 -ab=O 

d;vidicndo toda la expresión entre pl / R'T' : 

y haciendo que A= Pa I R 2T 2 y B = Pb I RT: 

z' +(B-t)z2 + z(A- JB2 -2B) +e'+ B' -AB =o 

La que constituye a ta ecuación de Peng - Robinson como función de Z. 

B) OBTENCIÓN DE LAS CONSTANTES QUE DEFINEN AL PARÁMETRO DE 
ATRACCIÓN Y COVOLUMEN EN EL PUNTO CRÍTICO PARA LA ECUACIÓN 
DE PENG-ROBINSON. 
Del punto anterior se retoma la expresión: 

Pv' + Pbv2 - RTv2 + av - 3Pb'v - ::?bRTv + Pb3 + RTb2
- ab=O 

dividiendo esta expresión entre P se obtiene: 
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, ,(RT ) (a , 2hRT) (ªh , RT ·) 
V -\' p-b +'\p-Jb- --p- - p-b -pb- =0 

Aplicando el método de Edmister,. cuya suposición básica es que, en el punto critico (v -
vc)3 =O. se hacen las siguientes suposiciones: 

3v0 = RTc/Pc -b 
3vc2 =a/Pe - 3b2 - 2RTc/Pc 

vc3 = ab/Pc - b 3 
- RTcb2/Pc 

Haciendo Ja igualación de a/ Pe= 3v/ + 3b2 + 2RTcb /Pe= vc:-:l / b .....- b 2 + RTcb /Pe y 
resolviéndola para v~/, se encuentra Ja siguiente expresión cúbica que es f"unción de b: 

b 3 + b 2 vc: + bvc2 = vc3/3 

Resolviendo dicha expresión cúbica con el método propuesto al final de este Apéndice,. 
se obtuvo la siguiente solución: 

b = 0.253076047v0 

y sabiendo que ve= RTc / 3Pc se obtiene el valor de by de a: 

b=0.77795921 RT0 /P0 

a= 0.457235246R2 T/ I P0 

C) OBTENCIÓN DE LA EXPRESIÓN DEL COEFICIENTE DE FL"GACIDAD PARA 
COMPONENTES PUROS CON LA ECUACIÓN DE PENG-ROBl:-.:SON. 
To1nando la expresión que define al coeficientes de fugacidad en función de T y V: 

de ta ecuación de Peng-Robinson se obtiene al cociente P / RT: 

P 1 a 
RT = •·-b - RTf"("+h) +b(.--h)j 
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y realizando la resta expresada dentro de la integral. se obtiene la siguiente operación 
equivalente: 

b u 
- "-b + RT\•{v+b)+b{v-b)) 

al observar las expresiones anteriores. se estima necesario realizar una descomposición 
en fracciones parciales antes de realizar la integración~ sobre ambas expresiones. dando 
por resultado: 

b 1 1 
~=~-; 

u u [ 1 1 ] 
RT(v 2 +2vb-b:) = 2..fi.RTh v-0.4142b -~~ 

y ya con sobre estas expresiones. es posible realizar la integración. la cual da como 
resultado: 

f { n( b) u [ n(•+2.4142b)] ln-=:-1-ln:- 1 1-- +----r--- 1 
P V 2..,¡2RTb \•-0.4142b 

sabiendo que B = Pb / RT y que P I RT= zJv. por lo que b/v = B/z y a/RTb =A / B y 
haciendo las sustituciones peninentes en la expresión anterior: 

lnL=:-1-ln:- 1{1--::-)+:::--';z= 1 ·,. { 
B .1 [{•·+:?Al-l:?°:;''ljlj} 

p - 2../28 \•-0.414:?~-

f {n(•-B) A [n(·+ 0 41-l'B)]} ln- = =-1-ln=- 1 =-::---- +:,.--::;- l :_ -· ~ 
P - -..fin . 0.414-B 

f , ) A [ (:+:?.-114:?8)]} 
ln¡; = =-1- ~lnl=- B + :?.../28 ·~= -0.41428 

D) PLANTEAMIENTO DE LA ECUACIÓN DE SOA VE EN FUNCIÓN DEL 
FACTOR DE COMPRESIBILIDAD ··z··. 
La ecuación de estado de Soave tiene Ja siguiente forma básica: 

RT a 
P=------

,·-h \"(\" .... h) 
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Multiplicando ambos miembros de la ecuación por (v(v+b)+b(v-b))•(v-b) e igualando a 
cero se obtiene: 

Pv3 
- Rtv2 -v(Pb2 + bRT - a) - ab=O 

Sabiendo que v=zRT í P y sustituyéndose en Ja expresión anterior se tiene: 

[
:'R'T'] [='R'T'] ÍbR'T' . uRTl --¡;;--- -~ -.,_--,,- + RTh- - --¡;-- j- uh= O 

dividiendo toda la expresión entre P 2 / R-1T3 : 

, , I P' • Ph uP ) ubl'' 
: -z +-'\R2 Tl b- +-¡¡¡.- RJT~ - R·'r'J. =O 

y haciendo que A= Pa I R 2T 2 y B = Pb I RT: 

z' - z2 - z(B2 + B - A) - AB = O 

La que constituye a la ecuación de Soave como íunción de Z. 

E) OBTENCIÓN DE LAS CONSTANTES QUE DEFINE1' AL PARÁMETRO DE 
ATRACCIÓN Y COYOLUMEN EN EL PUNTO CRÍTICO PARA LA ECUACIÓN 
DESOAVE. 
Del punto anterior se reto1na la expresión: 

Pv' - RTv2 -v(Pb2 + bRT - a) - ab=O 

dividiendo esta expresión entre P se obtiene: 

Aplicando el método de Edmister, cuya suposición básico es que. en el punto critico (v -
vc)J =o. se hacen las siguientes suposiciones: 

3vc = RTc/Pc 
3\.'c: =a/Pe - b 2 

- 3v,.b 
Vc~ = ab/Pc 
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Haciendo la igualación de a I Pe= 3v/ + 3b2 + 2RTcb / Pe= vr:? I b + b 2 + RTcb /Pe y 
resolviéndola para v/. se encuentra la siguiente expresión cuadrática que es función de 
b: 

b:?: + Jbvc: + 3bv,.2 = vc:3 

Resolviendo dicha expresión. se obtuvo la siguiente solución: 

b = 0.259999ve 

y sabiendo que ve:= RTc / 3Pc se obtiene el valor de by de a: 

b = 0.08664035 R Te/ Pe 

a= 0.427480234R2 T// P. 

F) OBTENCIÓN DE LA EXPRESIÓN DEL COEFICIENTE DE FUGACIDAD PARA 
COMPONENTES PUROS CON LA ECUACIÓN DE SOA VE 
Tomando la expresión que define al coeficiente de fugacidad en función de T y V: 

f 'i( 1 /''. 
tn-¡;=:-1-10=+ !.\..V-Rrfl"" 

de la ecuación de Soave se obtiene al cociente P / RT: 

P 1 a 
RT=~- RT\'(,·+b) 

y realizando la resta expresada dentro de la integral. se obtiene la siguiente operación 
equivalente: 

b a 
- l'(\· -h) + RT,·(\· + h) 

al observar las expresiones anteriores9 se estima necesario realizar una descomposición 
en fracciones parciales antes de realizar la integración .. sobre ambas expresiones .. dando 
por resultado: 
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b 1 1 
v{v-b) = v-b-;-

RT{v~ +~·b) = R;b[;-v!b] 
y ya con sobre estas expresiones, es posible realizar la integración._ la cual da como 
resultado: 

sabiendo que B = Pb I RT y que P I RT= zJv, por lo que b/v = B/z y a/RTb = A / B y 
haciendo las sustituciones pertinentes en la expresión anterior: 

In~==- l -ln:-{1{1-~)~ ~[i{ =: º)]} 
In~= z- l-ln:-{1{=: 8 )+ ~[1{ =: º)]} 

In~= z-1-{ln(:- B)+ if[1n(=: º)]} 
G) MÉTODO DE RESOLUCIÓN DE ECUACIONES CÚBICAS SUGERIDO PARA 
LA RESOLUCIÓN DE LAS CONSTANTES DE LAS ECUACIONES DE ESTADO 
EN EL PUNTO CRÍTICO Y DE LA PROPIA ECUACIÓN DE ESTADO EN 
FUNCIÓN DEL FACTOR DE COMPRESIBILIDAD. 
Para resolver una ecuación cúbica. se tiene la forma general de este tipo de ecuaciones: 

X 1 + aX2 + bX + c=O 

si se hace la sustitución V= X+ a/3, la forma general puede ser reducida a: 

Y'+ FY+ G =O 

donde los nuevos coeficientes F y G están dados por: 

F = (·b +a') I :! 
G = (::!a3 - 9ab + ::!7c) I 27 

Se procede a definir la variable D. que será la que defina cuántas raíces reales existen en 
la función: 
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0 2 = (F / 3)3 + (G / 2)2 

-Si 0 2 =o. se tiene dos raíces reales, las cuales pueden ser evaluadas por: 

Y 1 = 2(-G/2)º·"" 
y, = -( -G/::?)º·'" 

-Si 0 2 > O se tiene se tiene una raíz real que se calcula por medio de: 
Y= -(G / 2 +O)º·"" - (G / 2 - D)º·"' 

Si 0 2 < o. entonces se tienen tres raíces reales. obtenidas de la siguiente manera: 

Y 1 = 2( -F / 3)0
·' • cos(<ji / 3) 

Y 2 = 2( -F / 3 )º·' • cos(cj> / 3 + 211: I 3) 
Y,= 2(-F/ 3 )º·' • cos(cj>/3 +411:/ 3) 

donde cos(<ji) = (3G / 2F)*(-3 / F)º·' 

En la utilización de este método pueden existir dos trampas en que el usuario puede 
caer, la primera aparece cuando se trata de programar este algoritmo y se trata de 
obtener la raíz cúbica de un número negativo por medio de un operador exponente. ya 
que la computadora ignora generalmente que dicha raíz es equivalente a obtener el 
negativo de la raíz cúbica del valor absoluto del número. 

La otra involucra al ángulo cf>, después de su obtención a partir de los argumentos F y G. 
Partiendo de una función coseno. se puede usar una función tangente para determinar el 
ángulo q, 9 pero es necesario obtener pri1nero el seno del ángulo en función del coseno a 
fin de poder aplicarla: 

sen x = ( 1 - cos:?x)º·5 

y partiendo de este nuevo valor se aplica una función tangente. 

tan x =sen x / cos x 

Pero la operación para obtener el coseno proporciona un ángulo entre O y 7t radianes. 
mientras que la tangente da un Ungulo entre -re 12 y 7t 1'2. por lo que debe verificarse el 
valor del ángulo después de obtenerse a partir de la tangente y agregarle 1t radianes en el 
caso en que sea 1nenor que cero o. fin de ubicar a cf> en el cuadrante correcto. 
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APÉNDICE IV 

A) FORMA DE LA MATRIZ JACOBIANA GENERADA EN EL MÉTODO DE 
SOLUCIÓN ACOPLADA DE LAS ECUACIONES DE EQUILIBRIO PARA EL 
CÁLCULO FLASH: 

NL o o -NV -NV -NV X, 1-*1; 
o NL o NV o o x, 1; 
o o NL o NV o X, 1; 

-NL -NL -NL o o ,\'J.' 1-tx. Y. 
q/ cJ';I. ffa'· t.:;f;" c.Yr" fft o o - a\', -ru-.. - &"_, rr; é'l' c"l~ 

crf ' qf" _cT/ q" q; <r;· _,_ o o 
- r-""Y'1 -d::: <'X, éY, r.,; <=""1~ 

cY/ ff_/ <ji~' cT}' r.-,r c:T,' o o -<K, -~ -a\', ¿¡¡; ...,,; ~ 
cy/ q/ ff.'" q,.i· rYr <~¡· 

o o -a\', - d"':: - d\'l e?}; c;'J; ¿;¡~ 

B) FORMA DE LA MATRIZ JACOBIANA GENERADA EN EL MÉTODO DE 
SOLUCIÓN ACOPLADA DE LAS ECUACIONES DE EQUILIBRIO PARA EL 
CÁLCULO DE LA PRESIÓN DE BURBUJA: 

q,1 i:f/ rT/ 
.,., 

- col';' < ' 
c;,b - ~b - c?\"1 r..Y:? cX, 

c:rr - cJ"/ q,'- <T./ r.7 .. ' 
c-7'b c7'h - c;"'Y, - a\:. - c...,,:} 
c..Yr éf.' q/ e T./ <Y' 
r7'b i'Ph - c..t·. - rn' .. -~ .. 
et:• rJ:'· e.Y/ r.T/ <T./ c-;b - c-/>b - c..\", - a·:: - a·" 

XXIV 



C) FORMA DE LA MATR1Z JACOBIANA GENERADA EN EL MÉTODO DE 
SOLUCIÓN ACOPLADA DE LAS ECUACIONES DE EQUILIBRIO PARA EL 
CÁLCULO DE LA PRESIÓN DE ROCÍO: 

cri·· - q;'· ff t q," cYt 
¿pe/ <'Pd e?}; ar. CY, 
ff:1

· _ c'T/ ~ ff.i .. 2:{_ 
CPd éPd a>; ar. r~ 
<rt cY,' r_J;' e]~·· t,T._,' 
i'iPd - c7Pd a>; ,:"':); o'"l~ 

cTr _ iT/ ,.,; t'.,-:· c7,.'. 
OT'd c-Pd <'>; r.'"l; e~ 

D)OBTENCIÓN DE LAS DERIVADAS NUMÉRICAS 
La obtención de dichas derivadas numéricas se basa en el desarrollo en serie de TayJor 
de la función que se desea derivar en derivadas progresivas y regresivas. y tomar sólo el 
primer término de ambos desaJToUos, los cuales son los que toman en consideración a Ja 
primera derivada._ y considerar al resto como un residuo. De lo cual se obtiene la 
siguiente expresión general: 

Donde ··h·· es Ja ventana de diferenciación, y puede observarse que el orden del error en 
la obtención de la derivada es del orden de h.:! , por Jo que al trabajar con una ventana 
pequeña~ eJ error disminuirá cuadráticamente. 

Tomando como ejemplo al derivada de la fugacidad del primer cornponente con 
respecto a la fracción moJar de dicho primer componente~ y tomando una ventana de 
diferenciación de 0.000 l se tendrá la siguiente expresión: 

<J'/ '= /; 1
(.\"1 +0.0001,A":!•••o..\",,._ 1 )-f¡'(.,.\·1 -0.0001 •• \·~·····~\·,, .. 1 ) 

&, 0.0002 
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Se debe hacer notar que en los tres primeros incisos de este apéndice, se toman en 
cuenta un sistema con cuatro componentes, aumentando el número de columnas y 
renglones en función del número de componentes considerados 

E) DIAGRAMA DE FLUJO PARA EL CÁLCULO FLASH 

lNICIALlZAR VARIABLES 
MEDIANTl:'.LA 
CORRELACIÓN DE 
WILSOS 

OPTI::NER LAS t'R.A(..C'IONl:S 

.----~~~~~~~~~~:~~;0~~~1--~~~~, 

OBTh'NER LAS 
FUOACIDADES Y EL 
COEF1CIENTE DE 
FUGACIDAD DE CADA 
COMPONENTE EN LA FASE 
LIQUIDA 

DI:: LIQUIDO V V A.POR 

VER.IFICAJl CONVERGENCIA 
SOBRE LAS FUGACIDADES 

SI 

OUTl:.'NERLAS 
FUGACIDADES Y EL 
COEFICIENTE DE 
FUGACIDAD DE CAPA 
COMPONENTl:. EN LA FASE 
VAPOR 

IMPllUMIR FRACCIONES MOLARES ORlGINALES, 
FUGACIDADES, CONST ANTru> DE F.QlJILIBR.10. 
FRACCIONES MOLAJlES DE CADA FASE Y DE CADA 
COMPONENTE 
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F)DIAGRAMA DE FLUJO PARA EL CÁLCULO DE LA PRESIÓN DE 
SATURACIÓN 

OBTGENER UNA 
.'1"ROXIMACION A LA 
PRESlóNDE 
SATURACION 

OBTt~ER LAS FRACCIONES 

-------'ri~::!':~ori'Ei~6'~~EI-----~ 

OBTENERLAS 
FUGACIDADES V EL 
COEFICIENTE DE 
FUGACIDAD DE CADA 
COMPONENTE EN LA FASE 
LJQUIDA 

VUUFICAR CONVERGENCIA 
SOBRE LAS FUOACIDADES 

SI 

OllTENl,k l.AS 
FUOAClllADES '\' 1:-:L 
COl'l'ICIENTE DE 
FUGACIDAD DE CAD.I\ 
COMp0NENTE EN L' F A!.E 
VAPOR 

IMPRIMIR FRACCIONES MOLARES, ORIGINALES 
FUGACIDADES. CONSTANTES DE EQUILIBR.10, 
FRACCIONES MOLARE.'i DE CADA FASE V DF. CADA 
COMpONENTE V EL VALOR PE LA PRESIÓN DE 
SATURACIÓN 
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APÉNDICE V 

A) ECUACIONES USADAS PARA VERIFICAR LA INFORMACIÓN 
EXPERIMENTAL. 

1) Número de moles a la presión de saturación 

-Para el caso de una muestra de gas y condensado 

NT= Pu I (Zu RT) 

-Para el caso de una muestra de aceite volátil 

NT= p 0 / Mo 

donde Po y M 0 son la densidad y el peso molecular de la muestra de aceite a la presión 
de burbujeo. 

2) Cálculo del numero de moles en la celda PVT 

-Moles remanentes en ta celda PVT 

NRC; = NT • (1 - OPA,/ 100) 

donde GPA¡ es el gas producido acumulado de la celda~ NRC¡ son los moles remanentes 
en la celda y el subíndice -¡-·es el correspondiente a la etapa de agotamiento. 

-:t\.1oles de la fase gaseosa en al celda PVT 

NGC, = P, • (1 - VLR; I 100) I (R Z, T) 

donde NGC1 es el número de moles de gas en la celda~ P 1 es la presión de la etapa de 
agotamiento~ Z¡ es el factor de desviación del gas y VLR es el volumen de líquido 
residual en porcentaje de volumen original 

3) Cálculo del número de moles de la fase liquida en la celda PVT 

NLC; = NRC; - NGC, 
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4) Cálculo del número de moles de la fase gaseosa producidos de la celda PVT 

NOP, = NT •(OPA, - OPA,_,)/ 100 

5) Composición de la fase liquida de cada etapa 
Se utiliza la siguiente ecuación de balance 

Z 1•1 • NT = V 1•1 • NGC¡ + X;J • NLC¡ + t.NGf! • l~.J 

donde Z 1 j • NT son los moles del componente .. J .. a la presión de saturación, Y 1J • NGC¡ 
son los moles del con1ponente .. J .. en la fase gaseosa en la et::ipa ·T·. X¡J • NLC, son los 
moles del componente º"Jºº en la fase líquida en la etapa ·-¡-·y el término de sumatoria son 
los moles extraídos de la celda PVT del componente -J·· de la etapa ·-r-. 

De la expresión anterior, se despeja la composición de la fase líquida, sabiendo que: 

-En muestras de gas y condensado, Z,J = Y,J a la presión de rocío 
-En muestras de aceite volátil. Z¡J = "1J a la presión de burbujeo 

6) Método de obtención de las constantes de equilibrio y la composición de la fase 
restante a la presión de saturación. 
Basándose en el método de interpolación de Lagrange, se obtienen aproximaciones de 
la constante de equilibrio usando las tres últimas y las dos últimas etapas de 
agotamiento y utilizando aquélla que presente un comportamiento adecuado. 

-Utilizando las tres últimas etapas de agotamiento: 

(PS-P2)°(PS-P3) • (PS-Pl) 0 (PS-P2) K lPS-Pl)•(PS-1'3) , 
l<sj = (Pt - P2)•(P:!- p~) J\..l.J + (P2-Ptl •(r:!- P3) :.J + (P3- p1) •(r3- P2)K,.J 

-Utilizando las dos últimas etapas de agotamiento: 

lPS- P2) •(PS- P3) (/'S-Pll •(PS- 1'2) 
K..s,j = (PI -P2) •(P2 - P3) K.._,..,.. ( P2- PI) •(P2-P3) K: .. i 
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-Obtención de la composición de la fase restante a la presión de saturación 

X..,=Y,J/K.J 

Yu=K.J*X... 

para una muestra de gas y condensado 

para una muestra de aceite volátil 

Si la verificación de la suma de las fracciones molares no cumple con ser igual a la 
unidad~ es necesario hacer una ponderación de la siguiente manera: 

para una muestra de gas y condensado 

para una muestra de aceite volátil 

Y se procede a obtener nuevas constantes de equilibrio de acuerdo a la definición de la 
misma. 

7) Cálculo de la composición de la fase gaseosa en función de la recta obtenida por 
regresión. 

De la definición de K: 

K.L¡J = Y¡J I XiJ 

Se proce_de a despejar Y 1J y mediante la ecuación de balance 5). se obtiene: 

,.. z,.J •NT-1;.JNGC,-tNGP,,~.J 
Y..J = KL,.J ."!\'LC, 

Definiendo NGIJ como los moles originales a la presión de saturación de la siguiente 
manera: 

NGI, = z,., * NT 
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Y expandiendo Ja sumatoria de Ja expresión definida en 5): 

sustituyendo las expresiones anteriores en la ecuación original resulta en: 

~.J • NGIJ - Í:,NGP4 • J~-' 
}" - ... 
'-' - KL,_,{NGC,+NGP;)+NLC, 
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B} GRÁFICOS USADOS EN LA CORRECCIÓN DE LA INFORMACIÓN 
EXPERIMENTAL. 

.. 
§ 

-... e• -

GRAFICO DE KI v. Tb A 6650 1>9t. 

º·' '------------------------~ •oo 

- Ki REORESl°""'°"S A 6605 p-
- Kl A GeO!S os.i. 
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GRÁFICO DE KI - 'lb A 5700 pm.la 

l2 

§ 
-K•A:570op ... 

- Kt REORES1°""'°"'6 A 5700 P• 

º·\oo ~,_---,-:-o-o----,-,-,---------------' 
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" § 

GRÁFICO DE 'Tb ,_ KI A.4800 ,_,_ 

º·1,.'-.----..,.,.,.--------.-,.""'0-----,-,----..,..,-~ 

,., ... 

- Kf AEGRESIONA°"'5 A 4800 p.._ 
-KiA4800ploi9 
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LOGKI 
GRÁFICO DE Ki va Tb A 3900 psi• 

1D.--~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~ 

Ki REG.A 3900 psial 
• Ki A 3900 psia 

o. 00 200 300 400 500 600 
TbºR 
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GRAFICO DE K1 we Tb A 3000 s-'-

" § 
- K6 REGRESIONA045 A 3000 psMI 
-K6A3000s..i-

0.1 L------------------------' 
'ºº 
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GRÁFICO DE Tb vs Ki A 2100 psia 
LOGKI 
11r~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~ 
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GRÁFICODETbw KIA 1200 pe• 

- KI REGRESIONoll.0...S A 1200 pala 
- KIA 1200p .... 

º' '--~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~--' 
100 500 
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GRÁFICO DE Tb vs Ki A 700 psia 
LOGKI 
10B-----------------------~ 
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C)SECUENCIA DE CÁLCULO PARA LA SIMULACIÓN DEL PROCESO DE 
AGOTAMIENTO A VOLUMEN CONSTANTE 
1) Obtener el factor de desviación ··z·· a la presión de saturación mediante alguna 
ecuación de estado 

2) Obtener los moles originales a la presión de saturación mediante: 

3) Reducir la presión a un nivel predeterminado y obtener las constantes de equilibrio 
K¡~ las fracciones molares de líquido y de vapor L y V 9 los factores de desviación zt. y 
zv así como las tracciones molares de cada componente en cada fase X; e Y¡ mediante 
un cálculo flash. 

4) Actualizar el número de moles de cada fase : 

nL = n¡ • L 
nv = n¡ •V 

5) Obtener los volúmenes de cada :fase mediante el número de moles actualizado: 

VL = (n,_ * zL * R * T) I p 
V v = (nv • zv • R • T) / P 

6) Obtener el volumen de liquido retrógrado como porcentaje: 

s,_ = v,_ • 100 

7) Calcular el volumen total ocupado por ambas fases en la celda: 

8) Obtener el volumen de gas producido: 
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9) Obtener el volumen de gas removido: 

np = p• V IW/ ( zv • R • T) 

~ 10) Obtener el gas removido acumulado: 

""·~;::, 
%G,.= 100 • ----!.::.1-..--

n, 

1 1) Obtener eJ factor de desviación de las dos fases: 

Z,,= PI ((n, - Op) • R *T) 

12) Calcular los moles remanentes de gas: 

13) Calcular el nuevo número de moles originales y la nueva composición remanente: 

n 1 = nL + nu"rm 

Z, = (X1 • n 1. + Y¡ • nvn::m ) / n¡ 

14) Repetir los pasos 3-14 de acuerdo al número de etapas consideradas 

D) SECUENCIA DE CÁLCULO PARA LA SIMULACIÓN DEL PROCESO A 
COMPOSICIÓN CONSTANTE 

t) Obtener el factor de desviación .. z ·- a la presión de saturación mediante una ecuación 
de estado 

::?:) Obtener el volumen ocupado por la muestra a la presión de saturación: 

VsAT=Z • R •TI PsAT 

3) Incrementar Ja presión hasta un nivel predeterminado y calcular el volumen ocupado 
por la muestra mediante el factor de desviación ··z·· obtenido a la presión elegida: 

V=Z*R*T/P 
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4) Obtener el volumen relativo de la fase mediante: 

Vn:1=V/VsAT 

S)Disminuir la pres1on hasta un nivel predeterminado y obtener las constantes de 
equilibrio K.¡. las fracciones molares de cada fase L y V y las fracciones molares de cada 
componente en cada fase V¡ y X¡ así como los factores de desviación de cada fase z1. y 
zv mediante un cálculo flash 

6) Obtener el volumen de cada fase: 

7) Obtener el volumen total: 

VL~L • Z' * R •T/ P 
Vv =V• zv • R •TI P 

V 1 =VL+ Vv 

8) Obtener el volumen relativo a ese nivel de presión: 

vrcl.IOl. = v,. / VsAl 

9) Repetir los pasos 3-8 de acuerdo a los niveles de presión que se tengan 
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