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RESUMEN

En este trabajo se presenta una metodologia semiautomatica para ajustar una ecuacion de estado
clibica generalizada a datos experimentales obtenidos de mezclas de hidrocarburos, realizando
previamente una caracterizacién de la fraccion pesada C+ basada en un modelo de distribucion
continua de la fraccién molar en funcién del peso molecular. En la metodologia de ajuste se
consideran como variables de operacion a los coeficientes de interaccion binaria entre los
componentes hidrocarburos para reproducir los datos de pruebas de expansion a composicion
constante y de agotamiento a volumen constante.

Sc utiliza una forma de ecuacién de estado generalizada propuesta por Martin y se proporcionan una
nueva forma de las derivadas de la fugacidad con respecto a la presion, la composicién y el
coeficientes de interaccién binaria entre el componente C, y la fraccion pesada C., basadas en le
misma ecuacion de estado, ademas de plantear y utilizar un procedimiento altemo para obtener los
parametros Q, y ), para la ecuacién de estado generalizada utilizada a lo largo de este trabajo.

L.a metodologia de ajuste elegida consiste de tres pasos principales :

|.-Caracterizacion de la fraccion pesada C. mediante un modelo de distribucién continua de la
fraccion molar y reagrupacion en pseudo-componentes con propiedades fisicas y criticas adecuadas
para su uso con una ecuacion de estado.

2.-Teniendo adecuadamente caracterizada la fraccion pesada C., se procedera a calcular los valores
del coeficiente de interaccion binaria entre el componente hidrocarburo mas ligero y la fraccion
pesada y de los coeficientes de interaccion binaria hidrocarburo-hidrocarburo, a fin de reproducir
la presion de saturacion de la mezcla.

3.-Con este conjunto de coeficientes de interaccion binaria se procede a tratar de reproducir la
informacion procedente del laboratorio con que se cuente en ese momento (agotamiento diferencial
volumen constante, pruebas de separadores, etc.), mediante el método propuesto por Siot-
Petersen’, basado en una funcion binaria.

El procedimiento de ajuste es aplicado en muestras de gas y condensado y aceite volatil'™
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CAPITULO 1

INTRODUCCION
Dentro de la industria petrolera es de gran interés contar con modelos que permitan
caracterizar a las mezclas de hidrocarburos que se obtienen de los yacimientos, tanto para
planear los esquemas de explotacion y recuperacion mas adecuados, como para el manejo
optimo en las instalaciones superficiales, considerando que, con el gran avance que han tenido
los sistemas de computo en la actualidad, la simulacion numérica composicional de
yacimientos se vueive una posibilidad realista.

La caracterizacion de dichas mezclas normalmente se lleva a cabo partiendo del andlisis de
muestras de fluidos, consideradas representativas del yacimiento, en ¢l laboratorio, donde se
les somete a estudios correspondientes al comportamiento de las fases liquido-vapor a
diferentes niveles de presion, en donde se engloban tanto ¢l comportamiento volumétrico de
dichas fases como su equilibrio termodinamico, a fin de evaluar correctamente al yacimiento
de donde provienen.,

Es ¢n este punto donde toma una importancia fundamental el uso de ecuaciones de estado,
herramientas poderosas con que se cuenta para poder modelar en forma aceptable el
comportamiento de fases de las mezclas en una amplia gama de presiones y temperaturas. A
pesar de los avances importantes que la teoria de liquidos ha experimentado en las ultimas tres
décadas, las ecuaciones de estado mas usadas son expresiones semiempiricas que solo
proporcionan resultados aceptables al aplicarlas a mezclas semejantes a aquellas utilizadas
para la obtencion de la ecuacion original, 6 en intervalos limitados de presion y/6 temperatura,
por o que es norma aceptada en general que ninguna ecuacién de estade es capaz de predecir
con exactitud el comportamiento de las mezclas complejas que se recuperan de los
yacimientos de hidrocarburos en general, por lo que el desarrollo de metodologias de ajuste de
estas ecuaciones es de gran importancia.

Esta incapacidad es debida en parte a que las ecuaciones de estado mas utilizadas fueron
formuladas con base en el comportamiento de fluidos puros 6 en mezclas sencillas de pocos
componentes, suposicion que no se cumple al aplicar las ecuaciones a las mezclas recuperadas
de los yacimientos, constituidas por muiltitud de componentes, de los cuales, s6lo una parte
puede ser detectada en el laboratorio con precision, tales como los componentes C; a C, los
gases no hidrocarburos que normalmente se presentan en la mezcla y el resto, conformado por
un conjunto de hidrocarburos de alto peso molecular que no pueden ser definidos por
limitaciones tecnologicas del equipo de laboratorio, se engloban en una fraccion pesada C.,
pudiendo obtenerse algunas propiedades que sirven para caracterizarla, tal como el peso
molecular, la densidad relativa y la temperatura normal de ebullicion.

Se conocen diferentes técnicas de ajuste para las ecuaciones cibicas de estado,
reconociéndose tres grandes tendencias para ello: el ajuste mediante una caracterizacion
adecuada de la fraccion pesada; el ajuste de los parametros de la ecuacion de estado Q, vy €,
y la asignacion de coeficientes de interaccion binarios entre los componentes de la mezcla.



Los objetivos contemplados en este trabajo son:

|.-Realizar una revision breve de las ecuaciones de estado mas utilizadas dentro de la
industria petrolera.

2.-Presentar las expresiones que gobiernan el comportamiento de fases y algunos métodos de
resolucion para condiciones cercanas al punto critico.

3.-Presentar una metodologia de ajuste para una ecuacién cibica de estado generalizada,
basada en una caracterizacion adecuada de la fraccion pesada de la mezcla a considerar y la
modificacion de los coeficientes de interaccién binarios para los componentes hidrocarburos,
mediante la suposicion basica propuesta por Slot-Petersen’

, \ . . -3
4.-Aplicar la metodologia propuesta a diversas mezclas de hidrocarburos'™ con las
ecuaciones de estado a las que puede reducirse la ecuacion generalizada.

Estos objetivos pretenden explicarse a lo largo de este trabajo, que, a grandes rasgos, se divide
en cuatro partes principales: revision bibliografica, revision de las ecuaciones de estado mas
importante y obtencion de las expresiones necesarias para el célculo del comportamiento de
fases, la creacion del modelo basado en la metodologia con la ecuacion de estado generalizada
y su aplicacion a casos de prueba y, finalmente, el andlisis de resultados y la elaboracion de
conclusiones obtenidas de la aplicacion de la metodologia.



CAPITULO 2

REVISION BIBLIOGRAFICA
Existe una gran cantidad de trabajos relacionados con el equilibrio de fases no soélo dentro de
la ingenieria petrolera en general, sino también dentro de las ciencias quimicas también se ha
observado un gran interés sobre métodos de caractenzacion de fracciones pesadas de
hidrocarburos y ecuaciones de estado, pudiendo ser fuentes alternas de informacién para todo
aqué! interesado en el tema. La busqueda bibliografica primaria de este trabajo se ha enfocado
hacia los siguientes topicos:

a) Ecuaciones de estado de mayor utilizacion y reconocimiento dentro de la industria
Petrolera.

b) Técnicas para resolver los problemas de equilibrio de fases tales como el calculo flash y la
prediccion de la presion de saturacion.

c) Correlaciones para la obtencién de propiedades fisicas y criticas de las fracciones pesadas
de hidrocarburos.

d) Métodos de distnbucion continua de fracciones pesadas
¢) Técnicas de ajuste para ecuaciones de estado en general

Ecuaciones de estado mas utilizadas en la industria petrolera

Una ecuacidén de estado puede definirse como un modelo matematico que nos permite
relacionar a la presion, el volumen, la temperatura y composicion del sistema a fin de obtener
el comportamiento de algunas propiedades que dependen de las variables anteriormente
mencionadas. En este trabajo se hace uso de una ecuacion generalizada de estado, en la forma
de la ecuacion de Martin’ , debido a que en esta ecuacion, existe la posibilidad de representar
a una amplia gama de ecuaciones de estado con solo asignar algunos valores a constantes
especificas que modifican los parametros de atraccion y repulsién para obtener alguna
ecuacion en particular.

Dentro de las ecuaciones mas populares empleadas en la Industria Petrolera pueden
mencionarse la de Redlich-Kwong’, la de Soave-Redlich-Kwong’ y la de Peng-Robinson’.

La ecuacion de Redlich-Kwong es la pionera en este campo, ya que representa el primer
intento serio de mejorar la capacidad de prediccion de una ecuacion de estado de la forma de
van der Waals, al modificar el parametro de atracciéon haciéndolo dependiente de la
temperatura, enfoque que se reproduce de diferente manera en las ecuaciones de Soave y

Peng-Robinson.
La ecuacion de Schmidt-Wenzel®® propone una modificacion al término de atraccién “a” que
introduce al factor acéntrico “@” como un tercer parametro. Los autores proponen una

metodologia para obtener los parametros €2, y ), , y para la obtencion de la variable “o” que
interviene en el calculo de “a” , manteniendo al parametro de repulsion “b” independiente de
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la temperatura. Segun los autores, la ecuacién de estado propuesta por elios obtiene mejores
resultados al calcular la densidad del liquido y las presiones de vapor en componentes puros.

Técnicas de solucién de las ecuaciones utilizadas en el equilibrio de fases

Existen varias técnicas para resolver las ecuaciones de equilibrio de fases y la gran mayoria s
encuentran disponibles en la literatura, pero todas se basan en suponer que la mezcla se
encuentra en equilibrio termodinamico, lo que implica que cada uno de los componentes de la
mezcla también se encuentran en equilibrio, con lo cual se genera un conjunto de ecuaciones
de naturaleza no lineal, que deben ser resueltas en forma iterativa para las incognitas elegidas,
tales como presion de saturacién y composicion de la fase recién aparecida, en los calculos de
presion de saturacion, 6 las cantidades relativas de cada componente en cada fase y de cada
fase presente en la mezcla a una cierta presién 6 temperatura, como en el caiculo flash. Las
técnicas desarrolladas se basan en alguno de los enfoques siguientes:

-Resolver desacopladamente las ecuaciones mediante un proceso iterativo (método de
aproximaciones sucesivas)’ 2,

-Resolver en forma simultinea a la totalidad de las ecuaciones y establecer un esquema
iterativo hasta obtener la convergencia sobre todas las incégnitas(método de Newton)'>'¢

_Resolver las ecuaciones en una primera etapa desacopladamente durante un cierto numero de
iteraciones y luego cambiar a la resolucion acoplada (método hibrido)” 3

-En el caso del calculo flash, hacer un barrido previo sobre cuil fase se encuentra en cantidad
« . . ., i
mayor y proceder a resolver las incégnitas de la otra fase mediante una resolucion acoplada'“.

Cada uno de estos enfoques tiene sus desventajas y ventajas, pero han sido ampliamente
usados dentro de la Industria con buenos resultados, habiéndose presentado las mejoras sobre
estas técnicas en el apartado matematico, al usar nuevos algoritmos de resolucion de
ecuaciones, tales como ¢l método de gradientes conjugados o algoritmos de matrices
dispersas, asi como precondicionadores y generadores de primeras aproximaciones, necesarios
para la técnica de resolucion acoplada. El siguiente paso es la creacion de esquemas Ilamados
hibridos que incorporan combinaciones de métodos de resolucion de las ecuactones,
aprovechando alguna de las ventajas que tienen, como insensibilidad a la aproximacion inicial
6 de rapida convergencia cerca de la solucidn, con el fin de acelerar la convergencia y reducir
el numero total de iteraciones.

Correlaciones para la obtencién de propiedades de fracciones de hidrocarburos

Existen una gran cantidad de correlaciones para la obtencion de propiedades fisicas y criticas
de las fracciones de hidrocarburos, pero, a excepcion de un solo trabajo focalizado en la
literatura'’ y enfocado a las ecuaciones de estado de Peng-Robinson y a algunas de las
modificaciones de la ecuacion de Redlich-Kwong, no se encontrd una referencia que haya
documentado el comportamiento de dichas correlaciones en el uso con ecuaciones de estado.

En este trabajo se documentardn solo las correlaciones mencionadas en ese analisis, ya que
también son las sugeridas para calcular las propiedades definitivas de las tracciones
expandidas de la fraccion pesada mediante un modelo de distribucion continua.



*La suma de los productos de la fraccion molar y del peso molecular de cada pseudo-
componente, debe ser igual al producto de la fraccion molar y del peso molecular de la
fraccién pesada.

N+

Z s MW, = zop MWey,

h=T

*La suma de los productos de la fraccion molar y del peso molecular, dividido entre la
densidad relativa de cada pseudo-componente individual, debe ser igual al de la fraccion
pesada.

N+ -
-'"W( 'f‘?+M_”y_-(‘7+

Z.. A

n=7 )’,, YCT +

Dentro de los esquemas de expansion han cobrado gran importancia aquellos que usan
funciones probabilisticas de distribucion de la fraccion molar y los que usan conceptos de
termodinamica continua, mismos que se explican a continuacion.

Los esquemas probabilisticos proponen que la forma de la curva de la distribucion molar
puede ser representada por un conjunto reducido de parametros, tal como se muestra en la
figura 2.2 (Whitson'™):

FRACCION MOLAR

PESO MOLECULAR

FIG.2.2.-FUNCIONES DE PROBABILIDAD PARA LA REPRESENTACION DE LA
DISTRIBUCION DE LA FRACCION MOLAR EN LA FRACCION PESADA

Estos parametros de las funciones probabilisticas pueden ser considerados como ajustabies
dentro de un intervalo bien definido, como lo mencionan los autores que los proponen.

Los modelos que utilizan la teoria de distribucién termodindmica semi-continua'® se basan en
la idea de que la tézcla de hidrocarburos se encuentra conformada por componentes que se
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Esquemas de expansién y reagrupamiento
Los esquemas de expansion y reagrupamiento de las fracciones indefinidas se refieren a los

procedimientos para dividir a la fraccién pesada en grupos de hidrocarburos con un solo
namero de carbonos( C,, Cs, Co ) y que son descritos por las mismas propiedades fisicas que
tos hidrocarburos puros(presién critica Pc, temperatura critica Tc, temperatura de ebullicion
Tb, factor acéntrico ®, peso molecular MW, densidad relativa v ). Muchos autores han
propuesto diferentes esquemas para extender el comportamiento de la distribucion molar,
basandose en la observacién de que los sistemas ligeros, como el de gas y condensado,
exhiben una distribucion exponencial, en tanto que sistemas més pesados manifiestan un
comportamiento de curtosis izquierda, como se muestra en la figura siguiente:

FRACCION MOLAR

SISTEMAS DE
HIDROCARBURCS

SISTEMAS DE
CONDENSADO

PESO MOLECULAR
FIG. 2.1.-FUNCIONES DE DISTRIBUCION EXPONENCIAL Y DE CURTOSIS
IZQUIERDA

De estos estudios, se desprende que deben cumplirse algunos requerimientos de gran
importancia al aplicar alguno de los esquemas de expansion:

*La suma de las fracciones molares de los pseudocomponentes debe ser igual a la fraccion
molar de la fraccion pesada.



encuentran en cantidades discretas dentro de ella, tales como los componentes C, a Cy, y gases
no hidrocarburos normalmente presentes en ella, como el N, el H,S y €l CO; , mientras que
los componentes no identificados pueden ser descritos por una funcién de distribucion
continua, la cual puede ser usada para describir a las fracciones pesadas y, si es el caso, poder
realizar un proceso de reagrupamiento, como se indica mas adelante. La representacion
esquematica de un modelo de distribucion semicontinua se presenta en la figura 2.3

FRACCION MOLAR
[

!
-aDIST ——e g

(—————DIST 1:

|

|

|

!

DISCRETA l CONTINUA

Na DE ATOMOS DE
CARBONO

FIG.2.3.-MODELO DE DISTRIBUCION SEMI-CONTINUA

Matematicamente, este tipo de modelo se expresa mediante la siguiente condicién:

Nd

Z.-f+ UJIF(j)dI—l

ful JaNd+l

Donde z; es la fraccion molar de los componentes discretos, Nd representa el namero de
dichos componentes, Nf es ¢l nimero de fracciones continuas, 7; es la fraccion molar de cada
una de las fracciones continuas usadas, Fi(I) es la funcién de distribucion molar de cada
fraccién continua e [ es la variable de distnbuc:én (MW, Th, etc.).

Normalmente se acepta que, con un niimero suficienternente grande de pseudo-componentes,
_es posible obtener una prediccion aceptable del comportamiento PVT con la ecuacion de
estado, pero, al ser usados en ciertas aplicaciones, tales como simulacion numérica
composicional 6 disefio de instalaciones superficiales, los recursos necesarios para procesar
este gran conjunto de componentes se ve incrementado hasta un grado que puede hacer
impréctica su utilizacion.
Los esquemas de reagrupamiento' ™' nacen al observarse esta limitante importante de los
procesos de expansién, y en general, tratan de reducir el nimero de componentes de nimero
de carbonos simple de la fraccion pesada, en nuevos pseudo-componentes de nimero multiple



de carbonos, con propiedades promedio de cada pseudo-componente, obtenidas mediante
correlaciones adecuadas y aplicando reglas de mezclado para obtenerlas.

Al llegar a este punto, es necesario establecer la diferencia entre reagrupamiento de los
componentes expandidos de la fraccién pesada y la pseudoizacion de todos componentes de la
mezcla en pseudocomponentes. El reagrupamiento se lleva a cabo unicamente sobre la
fraccion pesada 6 su analisis extendido, en tanto que la pseudoizacion de componentes se
lieva a cabo sobre la totalidad de los componentes de la mezcla, aunque ambos términos son
usados como sinénimos en algunos casos.

Dada la naturaleza matematica del problema de representar el comportamiento de fases,
existen varios problemas asociados con el reagrupamiento de los componentes originales en
un namero menor sin perder la potencia predictiva de la ecuacién de estado, los cuales
incluyen la seleccion de grupos para los componentes puros y la conformacion de un
pseudocomponente que lo represente, practica conocida como “pseudoizacién’, habiendo sido
tratado este problema en varias referencia bibliogrificas, dando la impresion de que,
dependiendo de la aplicacion que se desee realizar (simulacion numérica composicional,
representacion de fenomenos térmicos y de recuperacion mejorada 6 disefio de instalaciones
superficiales), puede aplicarse alguna de fas metodologias propuestas, reconociéndose que no
existe todavia una metodologia estandar rigurosa para proceder a esta pseudoizacion de los
componentes, usandose en vez de ella, algunas reglas "de dedo’, dependiendo de la
experiencia que ¢l personal encargado del estudio tenga sobre este tipo de actividad.

Enfoques usados en el ajuste de ecuaciones de estado a informacién experimental

A lo largo del tiempo, se han realizado grandes esfuerzos por extender la aplicacion de las
ecuaciones de estado a fluidos de petroleo y paralela a estos esfuerzos, surge la pregunta
;cuales son los parametros que pueden ser usados como variables de ajuste?.

Tratando de contestar esta pregunta se establece que, tedricamente, toda la informacion que
entre en el calculo de la ecuacion de estado, asi como los propios parametros de la ecuacion
de estado, puede ser utilizada como variables de ajuste. La informacién de entrada a la
ecuacion de estado es™”:

-Presion, critica, temperatura critica, factor acéntrico y peso molecular de cada componente
presente en la mezcla.

-Coeficientes de interaccion binaria entre cada par de componentes.

-Composicion que se desea analizar.

Los parametros de las ecuaciones de estado que pueden ser usados como variables de ajuste
son £,y €2, de cada componente.

Para los componentes bien definidos de la mezcla, se cuenta con datos precisos de las
propiedades criticas y del factor acéntrico, por lo que normalmente no se justifica su uso como
variables de ajuste, con excepcion quiza del metano. Las propiedades de la fraccion pesada
usualmente son obtenidas de correlaciones empiricas y como cada fraccion pesada se
encuentra formada por muchos componentes diferentes no identificados, el uso de
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correlaciones puede no ser la mejor eleccion, de ahi que se vea justificado el usar las
propiedades criticas y el factor acéntrico de la fraccién pesada como variables de ajuste

Los coeficientes de interaccion binaria son introducidos para tomar en cuenta el efecto de
fuerzas polares en las interacciones entre dos componentes. Las ecuaciones de estado no
contemplaban la reproduccién del comportamiento de sustancias muy alejadas de la
esfericidad, tal como lo hace la fraccién pesada de los fluidos de petrdleo. Una forma de
compensar esto es mediante la introduccion del coeficientes de interaccidn binaria para esta
fraccidn, por lo que este parametro puede ser usado como variable de ajuste.

La composicion original de la mezcla no es un conjunto que sea utilizado normalmente como
variable de ajuste, aunque puede ser utilizada para verificar la consistencia del analisis
experimental mediante la verificacion del cumplimiento de balances masicos™.

Algunos autores han elegido entre esta gama de parametros y han seleccionado subconjuntos
de éstos como variables de ajuste; entre aquélios estén:

3 . . . .y . .,
-Pedersen y coautores’* realizan un procedimiento de caracterizacion de la fraccion pesada,
asi como la modificacion del peso molecular dentro de la incertidumbre experimental en su
medicion para ajustar informacion experimental.

-Smart y Coats® consideran como variables de ajuste a €, y ©,, de cada componente, asi como
a los coeficientes de interaccidn binaria entre los componentes de la mezcla y proponen que
un conjunto necesario y suficiente para realizar el ajuste con una ecuacion de estado, esta
formado por Q, vy €, del metano y de la fraccién pesada, asi como el coeficiente de
interaccion binaria entre el metano y la fraccion pesada.

-Gani y Fredensfund® han desarrollado una metodologia que contempla un andlisis de
sensibilidad para seleccionar las variables de ajuste y un estudio de factibilidad para verificar

si e] ajuste es posible.

-Slot-Petersen' determina que el valor y nimero de coeficientes de interaccion binaria entre
componentes hidrocarburos diferentes de cero es un conjunto de variables de ajuste adecuado
para reproducir informacion experimental.

La forma mas comun de encontrar los valores de las variables de ajuste es mediante regresion
no lineal, aunque algunos autores, como Slot-Petersen recurren a otro tipo de métodos. Una
variante interesante es tomar alguna de las variables de ajuste y, en vez de introducirla en el
proceso de regresion, obtener su valor al introducirla como incognita en los calculos
termodinamicos, como lo muestran Da Silva y Rodriguez®’ y Trujillo y Rodriguez™®.

En esta tesis se trata de conjuntar algunas de las ventajas de cada uno de estos enfoques:

-Caracterizar a la fraccion pesada de la mezcla bajo analisis con un método de distribucion de
la fraccion molar probabilistico, especificamente el método propuesto por Whitson'*?’,
método que, se concluye en base a la informacién, es mas preciso que el usar sélo

correlaciones de propiedades fisicas y criticas.



-El uso de una ecuacion de estado que permite que las variables Q, y (, puedan variar de un
componente a otro, caracteristica que las ecuaciones de estado convencionales como la
de Peng-Robinson y Soave-Redlich-Kwong no tienen, de ahi la inclusion de la ecuacién de
estado de Schmidt-Wenzel como una opcién mas',

-En los calculos de equilibrio de fases, es necesario emplear las derivadas de algunas
funciones, las cuales son necesarias para obtener los coeficientes del sistema de ecuaciones
que se resuelve en cada iteracién en la resolucion simultinea de las ecuaciones de equilibrio
termodinamico, obtenidas normalmente de manera numérica y que pueden ser fuentes
potenciales de introduccién de error, pero dentro de la bibliografia, no pueden encontrarse con
mucha facilidad esfuerzos para corregirlo™'®, en forma de expresiones analiticas que las
representen, en una forma que resulte familiar al usuario en cuanto a la nomenclatura usada,
por lo que se considera util derivar dichas expresiones para la ecuacion de estado generalizada
utilizada a lo largo de este trabajo.

-Se ha optado por la utilizacién de la técnica de Slot-Petersen’ que, pese a su simplicidad, ha
probado ser eficaz en el ajuste de ecuaciones de estado, al permitir que la ecuacion de estado
de Peng-Robinson represente con exactitud el comportamiento de fase retrogrado de tluidos
de gas y condensado cercanos al punto critico, mediante la técnica de generar y modificar los
coeficientes de interaccion binarios entre los componentes hidrocarburos, ademds de que esta
técnica mantiene sin cambio todas las caracteristicas de la ecuacion de estado elegida a lo
largo de todo el proceso, a diferencia de otras metodologias, que permiten la modificacion de

Qa Y Q[,.

Previamente, en la literatura s¢ habia mostrado que la ecuacion de Peng-Robinson
aparentemente era incapaz de reproducir esta region con eficacia'’, pero Slot-Petersen' fué
capaz de obtener ajustes de gran calidad a 6 mezclas de fluidos artificiales, que variaban de
aceite negro hasta gas seco.

E! autor menciona que su técnica puede ser usada con cualquier ecuacién de estado, al no
intervenir en los calculos variables que también intervengan en los calculos con la ecuacion de
estado, a excepcion de los coeficientes de interaccion binaria, lo que representa la ventaja de
poder elegir entre una lista de opciones de ecuaciones de estado para realizar las simulaciones
si asi se desea.



CAPITULO 3

ECUACIONES DE ESTADO CUBICAS MAS POPULARES SEGIIN LA EXPRESION
GENERALIZADA DE MARTIN Y COMPORTAMIENTO DE FASES.

Las ecuaciones mostradas a continuacion, representan los modelos mas conocidos y utilizados
en los calculos de equilibrio de fases para las mezclas de hidrocarburos. Se emplean en varios
ambitos, por ejemplo, en la rama de yacimientos de la ingenieria petrolera, se han
desarrollado simuladores de flujo composicional dentro del yacimiento, que las incorporan
dentro de sus rutinas de ejecucion, después de algunos ajustes necesarios hechos en funcion de
la informacion disponible de laboratorio. En la rama de produccién, se han desarrollado
modelos que predicen el comportamiento de fases de la mezcla en el interior del pozo, en las
instalaciones superficiales de separacién para predecir las recuperaciones obtenidas y a traves
de las lineas de conduccion, a fin de tener posibles estimaciones de zonas problemas que
pudieran dificultar la operacion de las redes de recoleccién y transporte.

Martin’ y Schmidt-Wenzel® han mostrado que casi todas las ecuaciones de estado cibicas
pueden ser representadas mediante la forma generalizada siguiente, que involucra a cuatro
constantes:

RT a
P e e o t
Vb V*+UbV +Wb? )

Cuando los parametros "U” y "W~ se les asignan ciertos valores, la ecuacion (1) puede ser
reducida a una ecuacion de estado especifica. La relacion entre "U” y "W" para las ecuaciones
de estado mencionadas en este trabajo se muestra en la siguiente tabla:

TABLA 3.1.- RELACION ENTRE LA ECUACION DE ESTADO GENERALIZADA Y
LAS ECUACIONES DE ESTADO PARTICULARES

ECUACION DE ESTADO U W
Redlich-Kwong 1 0
Soave-Redlich-Kwong , 1 0
Peng-Robinson 2 -1

Schmidt-Wenzel 1-w flw)

La ecuacion generalizada puede expresarse en funcion del factor de compresibilidad:
7} (B-UB+1)22+(WB*-UB*-UB+A)Z-(WB’+WB>+ AB )} =0, (2)
Donde los coeficientes “A”, “B”, “U” y “W” seran definidos en secciones posteriores.

La definicion de! coeficiente de fugacidad general para mezclas esté definido por:

In f'.—.[" L_Lpdr @V —In Z
Px, *=\V Rl \dn,), .



vy al obtener la derivada parcial de la presion con respecto al nimero de moles(afJ ,

i P.T oy
mediante la ecuacion (1), se obtiene la ecuacion del coeficiente de fugacidad particular para la
ccuacion de estado generalizada:

ALY 5 Zan/a,ak(l ~ k)
Inf “= 1= —(Z -1)-In(z - B}+ — R B

xP) b, BJ_ 4w | by, ay

n__*[?y___ ?Hi] ]I 22+ UB+ BIUT -4 ) 3)
Ul-aW\on, on, 27 +UB - BJU* - 4W '

( A —1I R JBW(zz +UB —2-(-] (UZ+2WB)}

Z-B U? -4

Usando las definiciones de “U” y “W™ mostradas en la Tabla 1, pueden obtenerse las
ecuaciones en funcion del factor de compresibilidad y del coeficiente de fugacidad
particulares para cada ecuacion de estado. Las variables “b;”, “by”, “ai=”, “am™ son definidas
en los apartados correspondientes a cada ecuacion de estado, “n;” es el nimero de moles del
componente “i”, y “n” es el niimero de moles totales del sxstema

3.1.-Ecuacién de estado de_Soave-Redlich-Kwong®.
Esta ecuacién tuvo su origen en la ecuacién original de Redlich-Kwong’, la cual fué, durante

mucho tiempo, €l méximo avance realizado en este campo desde ia publicacion de la ecuacion
de van der Waals, ya que fué usada durante mucho tiempo para predecir, con un alto grado de
precision, propiedades caloricas y volumétricas de componentes puros y mezclas, pero su
aplicacién al estudio del equilibrio vapor-liquido multicomponente a menudo ofrecio
resultados no satisfactorios.

Este hecho no puede ser atribuido solamente a la imperfeccion de las llamadas reglas de
mezclado que seran revisadas en las siguientes secciones, sino que debe ser compartido con la
falta de influencia de la temperatura en la conformacion de la ecuacién de Redlich-Kwong
dentro de sus parametros de atraccion, ya que al calcular las presiones de vapor de
componentes puros, donde obviamente no interviene regla de mezclado alguna, se sigue
presentando esa falta de precision que constituye la desventaja principal de la ecuacion

propuesta por Redlich y Kwong,

La forma original de la ecuacion de estado de Redlich-Kwong’ es:

05
p= RT _ all” (4)
v-b V{V+b)



para la cual se discutird posteriormente que el parametro de atraccion "a” es solo funcion de
las propiedades criticas del componente puro 6 de la combinacion de los componentes de la
mezcla.

Soave®, llegd a la conclusion que una mejora significativa en la precision de la ecuacion al ser
aplicada al comportamiento de fases, era la inclusion de parametros de atraccion dependientes
de la temperatura, es decir, que el parametro “a” tomara la forma de "a=a(T)".

El trabajo de Soave se condujo bajo Ia suposicion de que una mejora en la prediccion de las
condiciones de saturacién de sustancias puras, también conduciria a una mejora en su
aplicacion para mezclas y que un buen ajuste entre valores calculados y experimentales de
presiones de vapor de compuestos puros, no es una condicion suficiente para un buen ajuste
en mezclas, pero si una condicion necesaria.

Soave mantuvo la forma original de la ecuacién de Redlich-Kwong, pero expreso en una
forma mas general al parametro "a™:

_RT A
v-b v({+b)

? o

()

Esta ecuacion puede ser expresada en funcion del factor de comprestbilidad, que se define
como el cociente del volumen actual 6 real de “n” moles de gas entre el volumen ideal de esos
mismos “n” moles a cierta presion y temperatura, lo cual genera una ecuacion cubica que
presenta la siguiente forma:

7}-72*+Z(A-B-BY-AB=0, (6)
a, P b, P : . e
donde A = R’fz yB= ;;T , definiéndose las variables ay y by en la seccion siguiente.

Obtenci6n de los pardmetros de atracciéon y repuisién a y b para mezclas.
Imponiendo las condiciones criticas propuestas por van der Waals se obtienen las expresiones

siguientes:

2
a(Tep) = ag = 0.42747 e} (7a)
Pc,
b, = 0.08664 -5t (7b)
Pe,

La manera de obtener estas expresiones fué ligeramente diferente a la propuesta por van der
Waals, ya que se utilizé el método propuesto por Edmlster y Lee™!, el cual, basicamente
consiste en suponer que en el punto critico (V - V¢ Y=0yal expresar la ecuacion de estado
en cuestion en funcién del volumen molar, se iguala término a término con los componentes
del polinomio de tercer orden resultante, obteniéndose una ecuacion cubica en funcién del
covolumen “b", la cual, al ser resuelta, produce una solucion en funcidn del volumen critico, la
cual da como resultado las ecuaciones (7) al usarse algunas transformaciones. Este método es

-

13



generalmente mds facil de utilizar que el método tradicional, donde el hecho de derivar
sucesivamente con respecto al volumen puede acarrear alglin error, mientras que en el método
de Edmister y Lee, se realizan operaciones mas sencillas y el maximo problema consiste en
solucionar una ecuaciéon de tercer grado, procedimiento que también se presenta en el
Apéndice A, donde se aplica a la obtencion de las expresiones para la ecuacion de estado
generalizada.

A temperaturas diferentes de la critica, Soave propuso un factor de correccion “a’’para "a;’,
que es funcion de la temperatura, que se vuelve unitario cuando la temperatura es igual a la

critica y la forma de calcularlo se muestra en secciones posteriores:

a; (T) = aci*a;(T) (7c)

Para mezclas, se aplican las siguientes reglas de mezclado:

Ne Ne .

4y = ZJZ;X:-’Q \/Z“'J (1 = ku) (8)
il J=
Ne

by = Z x,b, (9)

{mt

en (8), “k; ;" es el coeficiente de interaccion binaria, variable que sera explicada con mas
detalle en una seccion posterior, “x;” es la fraccion molar del componente en la fase analizada,
“@;” es el parametro de atraccion del componente. En (9), “b;” es el parametro de repulsion del
componente

Coeficiente de fugacidad para mezclas,

Para mezclas la expresion para el coeficiente de fugacidad estara dado por

(10)

zka\/arak (1 _klk)
ln[—f}-) J _ b (z-1)-1n(z - B)- e b ln[l + 5)
Ry

} At B iy by

Lo anterior implica un proceso donde las ecuaciones se resuelven para obtener la composicion
de cada fase, obteniéndose los valores correspondientes de los coeficientes de la ecuacion
cibica, factores de compresibilidad, etc

Obtencién del factor de correccién o,
Para una sustancia pura a una temperatura dada y para un valor dado de a(T), corresponde un
solo valor de presion que satisface la condicion de saturacién:

f:lz f;l (]I)




Al imponer un valor experimental de presién de saturacion, la ecuacion (11) es satisfecha por
un solo valor de a(T) y por eliminacion, de a(T), siendo posible obtener a partir de valores
experimentales de presiones de vapor, un conjunto de valores de oT) para cada sustancia,
realizandose lo anterior para un cierto numero de hidrocarburos al suponer como valores
experimentales al conjunto de ecuaciones de Antoine obtenidas del reporte AP 44 citado por
Soave.

Cuando se graficaron los valores de o(T) contra la temperatura reducida definida por Ty; =
T/Te;, se encontraron tendencias similares, obteniéndose lineas rectas al graficar a o’’ contra
T.*. Como todas las lineas rectas pasaron por el mismo punto (T, = 1, & = 1), se puede
escribir a la ecuacion que define a dichas lineas rectas como:

o =1+m(l-T,". (12)

Las pendientes m; pueden ser relacionadas directamente con los factores acéntricos de los
componentes. De la propia definicion del factor acéntrico, se toma la temperatura reducida de
referencia de 0.7, la cual define a un valor de presion de vapor reducida. Del par (T, = 0.7, P,
= 10" "), se obtiene un valor de a que depende inicamente del factor acéntrico y, al forzar a
todas las lineas rectas a pasar por el punto (T, = 0.7, @ = oT, = 0.7)) se obtiene un valor de
pendiente m; a las condiciones de referencia anteriormente mencionadas, obteméndose una
correlacion para m; en funcion de los factores acéntricos:

m; = 0.480 + 1.574* @, -0.176 ;. (13)

A partir del procedimiento anterior y las ecuaciones y correlaciones planteadas se obtiene cl
valor deseado de a(T) para una sustancia dada a cualquier temperatura, contando con las
propiedades criticas y el factor acéntrico inicamente.

3.1.1.- Modificaciones y aportaciones.
Una de las primeras mejoras que experimentan las ecuaciones de estado es el desarrollo de los

parametros que en ellas interviene, tales como el pardmetro 'm”y la variable "a”.
Grabosky y Daubert®® propusieron, al analizar extensivamente varios conjuntos de datos
experimentales, una nueva expresion para calcular el parametro “m” para la ecuacion de Soave
a fin de mejorar las predicciones de la presion de vapor para componentes puros:

m = 0.48508 + 1.55171 1 -0.15613 @ . (14)

En la misma linea, Sim y Daubert®! puntualizaron que, debido a que los coeficientes de la
ecuacion anterior fueron obtenidos al analizar datos de presion de vapor para hidrocarburos de
bajo peso molecular, no son suficientes cuando se analizan las fracciones pesadas de los
sistemas del petroleo. Basindose en el hecho que el factor acéntrico de dichas fracciones era
obtenido mediante correlaciones empiricas, los autores propusieron las siguientes expresiones
para determinar 'm’:

- Si el factor acéntrico se calcula con la correlacion de Edmister, aplicar:

m=0431+ 157 @;-0.161 »;*. (15)
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- St el factor acéntrico se obtiene por la correlacion de Kesler-Lee, aplicar:
m=0.315+ 1.60 o; - 0.166 o;" . (16)

Por otro lado, se han hecho grandes esfuerzos para mejorar las predicciones de las presiones
de vapor y comportamiento vapor-liquido por medio de la modificacion del pardmetroo’.
Twu, Coon y Cunningham® desarrollaron una funcién especial para “o’como funcién lineal
de ® a temperatura reducida constante, en oposicién a funciones de grado superior propuestas
por otros autores. La ventaja de una funcion lineal para o es evidente cuando se trata de hacer
extrapolaciones del pardmetro a hidrocarburos pesados, fracciones del aceite crudo y del
condensado del gas, ademas de permitir que la reproduccidn precisa de datos de presion de
vapor en la vecindad del punto triple( el punto donde la fase liquida, gaseosa y solida
coexisten en equilibrio) hasta el punto critico, tanto de hidrocarburos ligeros como pesados.

La dependencia funcional de la temperatura y de o es muy complicada, por lo que los autores
usaron un enfoque diferente para plantearla y propusieron la siguiente expansion en serie de
potencias para el factor acéntrico:

a=a’+ o - o). (17)

Si Ia misma forma funcional es aplicada a o’ y a a' y si los pardmetros en estas funciones son
lineales, ambas variables pueden ser combinadas para obtener una funcion umca y si a se
expresa como la ecuacién (17), el término de la desviacién es equivalente a (a' - o). donde
o' y o’ corresponden al valor de la funcion a w = 1y © =0 siendo funciones de la temperatura
reducida.

Generalizando la funcién a y realizando la regresion de datos de presion de vapor de
componentes puros, se obtienen parametros Unicos y constantes para cada componente y al
realizar la regresnon de o contra o, se obtuvneron ordenadas al origen para cada temperatura
reducida (Tr, o) y las pendientes (@' - o%). Como se sabe que ambas funciones o son
funciones tnicamente de la temperatura reducida, se llegd a las expresiones siguientes:

0_ Tr -0.201158 c(). 141599 (1-Tr*2.29528), (]8)

(19)

| 660145 _ D.500315(1 - Tr2.63165
=T, 145, ( 3165)

y los valores de ambas expresiones se sustituyen en la ecuacién (17) para obtener el valor de a
buscado.

Las modificaciones a la ecuacién de estado de Soave no se han limitado a sus parametros, sino
que se han propuesto expresiones que, ademas de incluir al pardmetro de energia y al
covolumen, adicionan una tercera constante para mejorar las predicciones dcl volumen molar,
el cual constituye uno de los mayores defectos. Penéloux, Rauzy y Fréze® propusieron una
modificacion muy interesante a la ecuacion de Soave al realizar una traslacion de la ecuacion
a lo largo del eje de volumen, mediante la definicién de un pseudo-volumen V' =V + Z¢; * 1,
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donde “c;” son constantes y “n;” es el nimero de moles del componente “i”. La sustitucién de
V' en la ecuacion de estado hace que €sta se plantee de la siguiente manera:
RT a
P= e (20)
V-b (V+clV+b+2c)

donde ¢ = Z¢;x;, y la sumatoria se realiza sobre las fracciones molares “x;” de cada fase.

Los autores establecieron que los valores de c¢; pueden ser obtenidos mediante la siguiente
expresion:

c; =4.4379878 Tc; (0.00261 + 0.0928 w;}/ Pc; . (21)

3.2.-ECUACION DE ESTADO DE PENG-ROBINSON.

La ecuacion de Soave, al popularizarse su uso, mostré dos desventajas sumamente
importantes: la primera era la falla en generar valores satisfactorios de densidad para la fase
liquida, adin cuando la densidad para la fase gaseosa fuera aceptable y la otra era el aumento
en la desviacion de los valores experimentales con respecto a los predichos al acercarse al
punto critico, al tratar con hidrocarburos de peso molecular mayor que ¢l metano. Aunque no
se puede esperar que una ecuacion de estado con sélo dos constantes proporcione predicciones
aceptables para todas las propiedades termodinamicas, la demanda de predicciones mas
precisas del comportamiento volumétrico de las fases coexistentes condujo a la investigacion
realizada por Peng y Robinson, con el objetivo de presentar una ecuacidn que, conservando la
simplicidad de forma, proporcionara mejores resultados que la ecuacion de Soave.

La forma original de la ecuacidén de estado de Peng-Robinson’ es:

RT a(T)

A7 7 WY s 2

de donde se puede observar que el pardmetro de atraccidn “a” tiene una forma diferente a la de
propuesta por Soave, lo que se explicard a continuacion.

El término de atraccion, segun la teoria de las esferas rigidas de van der Waals puede ser
expresado como:

Py=-a/g(V) 23

donde g(V) es una funcién que depende del volumen molar. Al aplicar las condiciones criticas
a la ecuacion propuesta, se observa que "a” es funcion de la temperatura; en relacion a este
problema, Soave us6 un factor de escala a fin de demostrar la dependencia del término de
atraccion con la temperatura. Peng y Robinson realizaron un estudio de las ecuaciones
expresadas en términos de atraccion y repulsion y encontraron que la eleccion de una funcion
adecuada para g(V) proporcionaba un valor de factor de compresibilidad mas realista de
0.307, ya que estudios experimentales han mostrado que el factor de compresibilidad critico
se encuentra entre 0.23 y 0.31. El factor de compresibilidad obtenido por los autores es menor
que el de la ecuacion de Soave, que es de 0.333 y que la aplicabilidad de la ecuacion era
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afectada, a muy altas presiones, por la magnitud de b/ V., donde V. es el volumen critico
predicho. Al comparar el modelo propuesto con la ecuacién original de Redlich-Kwong, y con
la ecuacion de Soave, se hizo evidente que el tratamiento del factor de escalamiento
adimensional para el parimetro de energia como funcién del factor acéntrico y de la
temperatura reducida habia mejorado notablemente la prediccion de las presiones de vapor en
componentes puros y consecuentemente, las relaciones de proporcionalidad de ambas fases en
una mezcla.

La ecuacién de Peng-Robinson también puede ser expresada en funcion del factor de
compresibilidad, lo cual genera una ecuacion cubica que presenta la forma siguiente:

Z’-(1-B)Z*+(A-3B*-2B)Z-(AB-B’-B)=0 (24)
donde A y B tienen la misma definicion que en la ecuacion de Soave-Redlich-Kwong
Obtencién de los pardmetros de atraccién y repulsiéon a y b para mezclas

Imponiendo las condiciones criticas propuestas por van der Waals, los autores obtuvieron las
expresiones siguientes:

2rpr 2
2, (Tc) = ag = 0.45724 K% (25a)
Ci
b, = 0.07780 22 (25b)
Pc,

La manera en que se derivaron estas expresiones fué también por el método propuesto por
Edmister y Lee y se aplican las misma reglas de mezclado que en la ecuacion de Soave para la
obtencion de ay y by

Coeficiente de fugacidad para mezclas™’,
Para mezclas la expresion para el coeficiente de fugacidad estara dado por:

Ne .
- 22-"5— Vr“:aa- (1 "“km) -
In| 7 =—b’—(Z—1)—ln(Z—-B)— 4 kel LI P Al
xP) b, 228 a,, by | \Z+{1-+2

i

(26)

lo anterior implica un proceso donde las ecuaciones se resuelven para la composicion de cada
fase, obteniéndose los valores correspondientes de los coeficientes de la ecuacion cubica,
factores de compresibilidad, etc. La expresion anterior se obtiene de aplicar la definicion
general del coeficiente de fugacidad

Obtencién del factor de correccién o,

Para una sustancia pura a una temperatura dada y para un valor dado de a(T), corresponde un
solo valor de presion que satisface la condicién de saturacion, dada por la expresion (11), y
con la aplicacion del mismo criterio de convergencia, es posible determinar una expresion
muy similar a la expresada por la ecuacion (12):
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o =1+k(1-T Y, 27

donde k; es una constante caracteristica para cada sustancia, la cual fué correlacionada con el
factor acéntrico, obteniéndose la ecuacion siguiente:

k; =0.37464 + 1.54226* @, -0.1699 &, . (28)

El procedimiento anterior y las ecuaciones y correlaciones planteadas obtienen el valor
deseado de a(T) para una sustancia dada a cualquier temperatura, contando con las
propiedades criticas y el factor acéntrico unicamente, siendo interesante notar que las
relaciones anteriores son similares a las obtenidas por Soave, quien utilizd Gnicamente los
valores en el punto critico y la presion de vapor calculada a una temperatura reducida de 0.7
basada en el factor acéntrico, en tanto que Peng-Robinson usaron datos de presion de vapor
tanto en el punto de evaporaciéon como en el punto critico.

3.2.1.- Modificaciones y aportaciones

Numerosos autores’” han mencionado que la ecuacion de Peng-Robinson es superior en
algunos casos a la ecuacion de Soave, por lo que ha sido objeto de mayor niimero de mejoras
de muy diverso tipo. En su discusion, se seguira la misma secuencia que en las modificaciones
efectuadas a la ecuacién de Soave, pero debe quedar claro que casi cada mes, en las diferentes
publicaciones periodicas especializadas en el tema, se dan a conocer nuevas maneras de
utilizar ambas ecuaciones de estado.

Strijek y Vera™ propusieron una mejora en la reproduccién de las presiones de vapor de
componentes puros en un rango de 0.7 a 1.0 de temperatura reducida por medio de la

expresion siguiente:
my = 0.378893 + 1.4897153w - 0.171318480* + 0.01965540° . (29)

A fin de reproducir las presiones reducidas por debajo de 0.7, los autores modificaron al
parametro “m” en la ecuacion original al introducir un parametro ajustable m; caracteristico de
cada componente y junto con mg, dan origen a una nueva forma de 'm™:

m=my+m, (1 +Tr’°)0.7 - Tr), (30)

donde Tr es la temperatura reducida y los valores sugeridos para m, estan dados en la Tabla
3.2

Para temperaturas reducidas por arriba de 0.7, se puede usar m, = 0. Debido a la naturaleza
totalmente empirica de la constante m,, los autores no pudieron proporcionar una correlacion
de los parametros m;, por lo que se sugiere que los valores proporcionados en la tabla sean
usados sin modificacion aiguna.

Twu, Coon y Cunningham’ 2 aplicaron la misma teoria al pardmetro o de la ecuacion de Peng-
Robinson, y obtuvieron resultados igualmente satisfactorios. Las expresiones derivadas para

esta ecuacion fueron:
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(10 — Tr—O,]?IBIJ e 0.125283( 1 -Tr"l..77634)’ (3 l)
al = Tr-0.607352 e 0.511614( 1 -Tr"2,205]7)' (32)

Peng y Robinson®® modificaron la expresion original del pardmetro o a fin de permitir a su
ecuacioén la prediccion del comportamiento de fase de mezclas de hidrocarburos y agua, y
propusieron una expresion alterna para mejorar la prediccion en este tipo de sistemas:

o®3=1.008568 + 0.8215 (1 - Tr*). (33)
TABLA 3.2.- VALORES DE m PARA LA CORRECCION DE STRIJEK Y VERA
COMPUESTO m,

NITROGENOQO 0.01996
BIOXIDO DE CARBONO 0.04285
AGUA -0.06635
METANO -0.00159
ETANO 0.02669
PROPANO 0.03136
BUTANO 0.03443
PENTANO 0.03946
HEXANO 0.05104
HEPTANO 0.04648
OCTANO 0.04464
NONANO 0.04104
DECANO 0.04510
UNDECANO 0.02919
DODECANO 0.05426
TRIDECANO 0.04157
TETRADECANO 0.02686
PENTADECANO 0.01892
HEXADECANO 0.02665
HEPTADECANO 0.04048
OCTADECANO 0.08291

La expresion anterior conduce a una mejora notable en las predicciones en un rango de
temperatura reducida de 0.44 <Tr < 0.72 comparada con la original.

Soreide y Whitson®® llevaron sus investigaciones al estudio de las salmueras y determinaron
que la salinidad tenia influencia directa sobre a, por lo que plantearon una expresion que la
contemplaba:

0% =1 +0.4530( 1 - Tr( 1 - 0.0103C,, ")) + 0.0034( Tr *-1) (34)

donde C,,, es la salinidad molal, cuyas unidades son 10° moles de soluto / masa de agua.



. 37 . . .. .,
Jhaveri y Youngren aplicaron la misma traslacion en el volumen sobre la ecuacion de Peng-
Robinson que Penéloux y colaboradores realizaron sobre la de Soave, ¢ introdujeron la
constante de correccion de volumen, definida por:

c;=Si bi (35)

donde b; es el covolumen, definido en la ecuacién original y S; es un parametro adimensional
llamado por los autores "parametro de cambio™. El parametro de cambio fué proporcionado
por los autores, para los componentes puros mas ligeros encontrados en una mezcla de
hidrocarburos en la Tabla 3.3 que se reproduce a continuacion:

TABLA 3.3.- VALORES DE S PARA LA CORRECCION DE JHAVERI Y

YOUNGREN
Componente Si

C, -0.1540

G, -0.1002

Cy -0.08501
1-C4 -0.07935
n-C, -0.06413
1-Cs -0.04350
n-Cs -0.04183
n-Ce -0.01478

Para las fracciones pesadas 6 pseudo-componentes, los autores proponen la siguiente ecuacion
para calcular ai parametro de cambio:

S;=1-d/MWF (36)

donde MW, es el peso molecular del pseudo-componente y "d”, "E” son coeficientes de
correlacion positivos.

Los autores delinearon la forma de obtener los parametros "d” y "E", ademas de proponer que,
en la ausencia de informacion experimental necesaria para obtenerlos, el coeficiente "E” podia
tomar el valor de 0.2051 y el coeficiente "d” se consideraba variable, a fin de ajustarlo para
reproducir la densidad de la fraccién, entre 2.2 y 3.2.

Ahmed”"), reconociendo que la forma de calcular ¢l término de atraccion, el covolumen y el
parametro o de la fraccion pesada era totalmente errdonea, desarrollé un método para
obtenerlos a partir de las propiedades facilmente obtenibles como el peso molecular y la
densidad relativa, mediante la generacion de 49 valores de densidad de fracciones Cq. por
medio de la correlacion de Riazi-Daubert, sujetos a diez valores de presion y temperatura de
60 a 300 °F y 14.7 a 7000 1b/pg’, respectivamente. La ecuacién de estado de Peng-Robinson
fué aplicada posteriormente para ajustar los 4900 valores de densidad generados por la
optimizacién de los parametros "2", b, y o mediante un modelo de regresidn no lineal, los
cuales resultaron en las expresiones siguientes:



_ 5207
= {l'i'm[l——r—j] :l s (37)

MW
[ ( /}’)("H }+GJMWC1++a4MH/(_'27++a5/MWC7+ (38)

2
+AYer, T OYoqe YAy Ve,

donde T es la temperatura en °R, MWc7. es el peso molecular de la fraccion Coa, Yors €5 la
densidad relativa de la fraccion pesada y los coeficientes a, a ay estan dados en la Tabla 3.4:

TABLA 3.4.- COEFICIENTES DE LA EXPRESION DE AHMED PARA LA

FRACCION C;,

Coeficiente m a b
a, -36.91776 -2.433525E +7 -6.8453198
a, -0.052393763 8.3201587E +3 1.730243E -2
a, 0.017316235 -18.444102 -6.2055064E -6
a, -1.3743308E -5 3.6003101E -2 9.0910383E -9
as 12.718844 3.4992796E +7 13.378898
ag 10.246122 2.838756E +7 7.9492922
az -7.6697942 -1.1325365E +7 -3.1779077
ag -2.6078099 6.418828E +6 1.7190311

Para los pardmetros a y b de la fraccién C,, se propone la correlacion generalizada siguiente
con los coeficientes correspondientes de la tabla anterior:

a6b=a;+a(MW /y)cr+ as(MW / yYcret + as(MW / 7V crat as( ¥/ MW)crs
+ a6 Yoret a7 Y2 vt 3g/ Yors - (39)

Los autores trataron el problema de los gases no hidrocarburos asociados, tales como bioxido
de carbono y nitrogeno ademas de los dos hidrocarburos mas ligeros metano y etano,
proporctonando valores de los parametros optimizados, que se muestran en la Tabla 3.5:

TABLA 3.5.- COEFICIENTES DE LA CORRELACION DE AHMED PARA GASES
NO HIDROCARBUROS E HIDROCARBUROS LIGEROS
Componente A b m en la
ecuacion
original de
Peng-Robinson

CO, 1.499914E +4 0.41503575 -0.73605717
N, 4.5693589E +3 0.4682582 -0.97962859
C 7.709708E +3 0.46749727 -0.549765
C, 2.416260E +4 0.6690577 -0.6952108
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Reglas de mezclado.

La aplicacién de las ecuaciones de estado de cualquier tipo a mezclas de varios componentes,
hace necesaria la intervencion de expresiones especiales que permitan relacionar los
diferentes pardmetros de cada componente en forma tal que se use Optimamente a la ecuacion
de estado. Actualmente existe la tendencia de dar mayor importancia a las reglas de mezclado
utilizadas que a la ecuacién de estado misma.

Reglas de fluido simple.

En las ecuaciones de estado reviste de importancia especial la evaluacion de los pardmetros
de atraccién y repulsién de la mezcla en funcion de los parametros individuales de cada
componente presente, siendo las més extendidas por su facilidad de uso las reglas de “fluido
simple” a mezclas, propuestas por Berthélot y adoptadas por van der Waals en la aplicacion de
la ecuacion que Ileva su nombre.

Aunque se les conoce genéricamente como “reglas de mezclado™ se debe hacer la distincion
entre reglas de combinacidn, correspondientes a expresiones del tipo de la ecuacion (40) y a
las reglas de la mezcla propiamente dichas, ecuaciones (41) y (42):

ay=(1-kj)a*a), (40)
Ne Ne _
SEDWREN TN AR (41
I=l j=l
Nc
bn= D xb, , (42)

i=l

donde “a;;” representa el pardmetro de atraccion entre el par ij, k;;” es una constante
empirica conocida como coeficiente de interaccion binaria que serd revisado en una seccién
posterior y “a;” y “a” son los pardmetros de atraccion de los componentes puros t y |,
determinados de la ecuacion de estado utilizada, “a,,” y “b,,” representan a los parametros de
atraccion y al covolumen de la mezcla, “x;” y “x,” son las fracciones molares de los
componentes en la fase considerada.

Coeficiente de interaccién binaria.

Muchos autores como Redlichg, pensaron que el parametro de atraccion de cada par binario a,
podia estimarse en funcion del promedio geométrico de los pardmetros de atraccion, pero con
el tiempo, debido a la capacidad limitada de prediccion, se empezdé a pensar e¢n la
introduccién de un factor de correccion a este parametro, empezando a utilizarse al
coeficiente de interaccion binaria por autores como Soave®, que menciona el numero de
coeficientes a utilizar en funcidén del nimero de componentes, y su utilizacién continia

vigente hasta la fecha.

El coeficiente de interaccidn binaria es un factor de correccidn empirico, que caracteriza a un
par de componentes en una mezcla de hidrocarburos. Estos coeficientes de interaccion son
usados para modelar las interacciones moleculares a través de ajustes empiricos que describen
la energia de interaccion entre dos diferentes moléculas, los cuales se incluyen en las
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diferentes ecuaciones de estado propuestas recientemente. En general, a estos coeficientes se
les considera constantes e independientes de la temperatura y de la presion, pero se ha
mostrado que son sensibles a la temperatura y a la composicion, teniendo valores entre 0 y
0.25 e incluso valores negativos'’, por lo que los valores de estos coeficientes deberian
obtenerse para las condiciones de presion y temperatura a las cuales tengan su mayor uso.

La existencia de estos coeficientes se determind a partir de la teoria cinética de los gases y
fueron mencionados por vez primera en el planteamiento de la ecuacidn de estado de
Benedict-Webb-Rubin, donde los coeficientes de la ecuacion de estado eran funcién de dichos
componentes, mediante reglas basadas en 1a mecanica estadistica.

Los coeficientes de interaccidon dependen de la diferencia en tamaflo de molécula de los
componentes de un sistema binario, distinguiéndose por las siguientes propiedades, segun Slot
— Petersen’:

A)La interaccion entre componentes hidrocarburos se incrementa a medida que la diferencia
relativa entre los pesos moleculares de incrementa, ¢ sea, el valor de un coeficiente de
interaccion en un sistema binario serd mayor que en otro sistema cuando uno de los
componentes del primer sistema tenga mayor peso molecular que su equivalente en el
segundo.

kij 17 kij . (43)

B)Los componentes hidrocarburos con el mismo peso molecular tienen un coeficiente de
interaccion binarto nulo:

ki=0. (44)
C)La matriz de coeficientes de interaccion binaria es simétrica

3.3.-Ecuaci6n de estado de Schmidt-Wenzel

Los autores observaron que las ecuaciones cubicas disponibles en la literatura, proporcionaban
factores de compresibilidad criticos fuera de los rangos reportados experimentalmente, que es
de 0.23 a 0.31, de ahi que exista una gran cantidad de trabajos enfocados a modificar los
términos de atraccién y repulsién de las ecuaciones de estado, obteniéndose predicciones
razonables para la presion de vapor y densidad de liquido en sustancias puras.

El trabajo de Schmidt-Wenzel®™ propone una ecuacién de estado de acuerdo a la teoria de van
der Waals, la cual usa informacién sobre las propiedades criticas y el factor acéntrico como
datos de entrada, para obtener un factor de compresibilidad critico dependiente de la
sustancia. El parametro "b" de la ecuacion, que representa el volumen de las moléculas, se
considera independiente de la temperatura. Al compararse con las ecuaciones cubicas
similares, tales como la ecuacion de Soave-Redlich-Kwong y la de Peng-Robinson, la
ecuacion propuesta obtiene mejores predicciones de la densidad del liquido y de las presiones
de vapor de sustancias puras, particularmente a presiones bajas.
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La ecuacion de estado propuesta por los autores toma la forma de las ecuaciones (1} y (2),
donde "a" es una funcién dependiente de la temperatura y "U", "W" y "b" son independientes de
ella. Las propiedades de la ecuacion (1) como funcién de "U” y "W se muestran en la figura
3.1. Para evitar que el término V2 + UbV+Wb? sea igual a cero para V>=b, puede demostrarse
que "U"y "W" deben satisfacer las siguientes desigualdades:

W>-U-1, paraU>=-2 (46a)
W>0.25U? , para U<=-2 (46b)

e

/// B,,-}

o

~

FIG.3.1.-DIAGRAMA CON “U" Y "W~ DEFINIDAS POR LA ECUACION (1) PARA EL
FACTOR DE COMPRESIBILIDAD CRITICO, Y LA VARIABLE Bc CALCULADA
COMO b/Ve

El area sombreada en la Figura 3.1 es aquélla excluida por las desigualdades y los puntos
representan las ecuaciones de estado mostradas en la Tabla 3.1, incluyendo ademas las
ecuaciones modificadas por Harmens-Knapp y Clausius, donde esta ultima ecuacién esta
representada por una pardbola mostrada poruna linea discontinua.

Una vez que los parametros “U" y "W" se asignan a una ecuacién de estado en particular, el
factor de compresibilidad £; y el volumen critico V, se determinan mediante la ecuacion (1) y
los parametros "a” y "b” se ajustan a la presion y temperatura criticos utilizando las ecuaciones
limitantes de van der Waals en el punto critico.

En la Figura 3.1 se muestran lineas de factor de compresibitidad critico constante, mostrando
la tendencia de las mas recientes modificaciones de la ecuacion de estado de van der Waals
para predecir valores mas pequefios de factor de compresibilidad critico. Otro valor de interés
es el de la relacidon Be = b/ Vi . Las casi lineas rectas de B¢ se grafican para valores de B = 1
/3,1/4,y1/5. Estas lineas son de interés debido a que el valor de "b" es generalmente
cercano al volumen molar de liquido V; a temperaturas reducidas bajas, por lo que la
medicién de ¢ es una medicion aproximada de V1 / Vc.
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La Figura 3.1 muestra que, en principio, "U" y "W" pueden seleccionarse de tal manera que
puedan reproducir cualquier valor experimental de factor de compresibilidad critico, Ademds,
al moverse a lo largo de la linea correspondiente de factor de compresibilidad constante (¢,
puede obtenerse un valor de Bc tal que el volumen critico y €l volumen molar de liquido,
obtenidos a una cierta temperatura reducida, coincidan con los valores experimentales. Sin
embargo, este procedimiento conduce a fuertes desviaciones en el volumen de vapor a
temperaturas reducidas entre 0.85 y 0.98. Debido a la forma en que los volimenes de liquido y
de vapor representados por la ecuacion (1) convergen a un cierto valor comin en el punto
critico, se encontré que era preferible usar valores de "U" y "W" tales que el valor de {¢
excediera a Z; en aproximadamente 15%.

El analisis de la desviacion en el volumen molar de liquido, usando las ecuaciones de Redlich-
Kwong y Peng-Robinson, mostro que la ecuacion de Redlich-Kwong describe con buena
coincidencia el volumen de liquido molar cuando el factor acéntrico es igual a cero, en tanto
que Ia ecuacion de estado de Peng-Robinson lo hacia cuando el factor acéntrico era igual a

0.35.

Lo anterior sugiere que, en la Figura 3.1, los valores de "U" y de "W" podrian forma una linea
recta que pasara a través de los puntos correspondientes a las ecuaciones de estado, linea que
esta representada por:

U+W=1. (47)
Al incrementarse el valor del factor acéntrico, el punto que representa los valores de "U" y de
"W~ deberia moverse hacia el punto de Peng-Robinson, alejandose del de Redlich-Kwong v, a

valores mayores de 0.35 deberia alejarse del punto de Peng-Robinson hacia el punto de la
ecuacion de Harmens, lo cuai se obtiene mediante la siguiente ecuacion limitante:

W=-30. (48)

Obtencién de O, v 0,22

Usando las expresionés (47) y (48) y aplicando las ecuaciones de restriccion en el punto
critico, los autores obtienen las siguientes expresiones para obtener Q, y €,

Qu=(1-&(1-Bc)), (49)
Qp=Bc&e. (50)
Donde B se obtiene a partir de la solucidn a la ecuacion de tercer grado siguiente:
(1+60)Bc +3B7+3Bc -1=0, (51)
y L esta definida por:

I
be =50 o (52)
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Los autores mencionan que debe tomarse la raiz positiva més pequefia si existe més de una
raiz en (51), lo cual ocurre cuando el valor del factor acéntrico @ es menor que -0.057.

En el apartado de "Modificaciones y Aportaciones correspondiente a esta ecuacion de estado,
se propone un método directo para obtener €3, y Q, para la ecuacion de estado generalizada y
el planteamiento completo de dicho método se muestra en el apéndice A.

Obtencién de o*°
La dependencia de “a” con la temperatura ha sido seleccionada en forma similar a la de la

ecuacion de Redlich-Kwong:

a(T)=a, *a(T;,x), (53)
donde o T, , k) esta dado en funcion de la temperatura reducida por medio de:

@' =1+ &(r,x, 1= \Tr ), (54)
donde k puede tomar los valores siguientes:

L BTr =3x, 1)

K =K, 2 para Tr <=1, (55)
K=%Xopara Tr>1, (56)
Ko =0.465 + 1.347 - 0.528° Si w <=0.3671, (57a)
xp = 0.5361 + 0.9593w Si 0 > 0.3671 (57

donde "x” toma la posicidn de "m” en las ecuaciones de Soave y Peng-Robinson y, a diferencia
de éstas, es dependiente de la temperatura.

Obtencién de a, b U y W para mezclas™'
Para el caso de mezclas, los par&metros "a” y "b" pueden obtenerse mediante las reglas de
mezclado usadas para la ecuacion de estado de Soave y Peng-Robinson, utihizando las

expresiones correspondientes para obtener a; y b; de cada componente basadas en el calculo de
las variables Q.

Para el caso de "U" y "W se hace uso de las ecuaciones (47) y (48) pero con un factor
acéntrico de la mezcla en vez del factor del componente puro™'**:

W=-3ay, (58a)

U+rW=1. (58b)



El factor acéntrico de la mezcla esta dado por’'*

0y = - (59)

3.3.1.-Modificaciones y Aportaciones

En la literatura especializada de la industria petrolera y en la literatura revisada de la industria
quimica, practicamente no se han encontrado mejoras de ningun tipo para la ecuacion de
Schmidt-Wenzel ,a excepcion de la publicacion de la expresion para obtener el coeficiente de
fugacidad para la ecuacion generalizada y algunas formas de derivadas de la fugacidad con
respecto a las variables del sistema'?’, expresiones que los autores de la ecuacion no
proporcionan en su articulo.

La expresion para el coeficientes de fugacidad planteado es'

ln(iJ 1,,( ! ] A | (22+UB+ B\/UZ_4W\*

+——(Z-1)+
Pr, Z-BJ) b, BJU? - aw 2Z+UB—BJU2—4WJ

YT 1
l b, ' 3(U+2) b (@, - @,,) L_ (I 1 \ 3 o -, [
J_ .x X
LbM g kat L Uz"'4W i'x.tbfj - BJ/U? - 4w f bu‘i J
k=l
(27 + UZ + 2WB+ UB)
(60)

En el Apéndice A, se expone en detalle el procedimiento para obtener Q, y €, para la
ecuacion de estado de Schmidt-Wenzel, mostrandose aqui las expresiones a las que se llega
para obtener estos parametros:

- 6
P 3w-3’ ©D
Q, = Qf[-;z- +k]+(l +30),, (62)

donde las definiciones de “£” y “k” estin dadas en ¢l Apéndice A y “©” es el factor acéntrico
del componente considerado.
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3.4.-Ecuaciones que gobiernan el comportamiento de fases

Al considerar una mezcla multicomponente a ciertas condiciones de presion, temperatura y
composicion global, tales que ambas fases se encuentren en equilibrio, se define la relacion ¢
constante de equilibrio de un componente dentro de la mezcla, denotada por K; , el cociente
de la fraccion molar de la fase vapor entre la fraccién molar de la fase liquida para todos los
componentes:

K =2 i=123,...Nc (63)

En general, los valores de K; son funciones de las variables arriba mencionadas, y
anteriormente eran medidas a partir de datos experimentales, y suministradas en forma
tabular, pero el uso practico de las ecuaciones de estado sustituyo dichas tablas por modelos
matematicos generales de los cuales pueden obtenerse sus valores con precision razonable,
pero tiene la deficiencia que dependen de la calidad de los datos introducidos en los modelos.

Sabiendo que el coeficiente de fugactdad de un componente esta definido como el cociente de
la fugacidad entre la presién parcial de dicho componente, puede establecerse un nuevo
planteamiento para la constante de equilibrio en funcién de las fugacidades de cada
componente en ambas fases:

Obteniendo el cociente de ambas expresiones:

A
K:ﬂi.:xaf
LA/

P

Simplificando ambas expresiones y sabiendo que en el punto de equilibrio, las fugacidades de
cada fase son iguales, se respeta la definicidn de la constante de equilibrio, al simplificarse las
presiones y las fugacidades de la expresion anterior y se puede replantear a la constante de
equilibrio en funcién de las fugactdades de cada fase:
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L
k=12 (64)
Ji

En particular, cuando el vapor y el liquido se¢ comportan idealmente, lo cual puede
considerarse que ocurre a presiones menores a 100 1b/pg’, pueden aplicarse las leyes de Raoul
para definir la constante de equilibrio en funcién de 1a presion del sistema y de la presion de
vapor del componente.

Ecuacién de balance de materia en forma molar’',

La ecuacion de balance molar nos proporciona, en funcion de los moles de cada fase presente
en el sistema, las fracciones molares presentes en ambas fase de cada componente presente en
la mezcla.

Definiendo a los pardmetros tales como la fraccién molar global del componente '(z), el
nimero de moles totales de la mezcla (n), al nGmero de moles totales de la fase liquida (n;) y
moles totales de la fase vapor (ny), se procede al planteamiento de la siguiente ecuacion:

n=n_+ny, (65)

y sabiendo que los moles totales del componente “i” en la mezcla, en la fase liquida y en la
fase vapor estin dados por:

Z;n, (66&)
Xin,, (66b)
Yilly, (66(:)

y sustituyendo en la expresion original:
Zn=xn,tyny, (67)

Debido a que “z", "yi" y “x;” son fracciones molares, la suma de cada variable debe ser
exactamente igual a la unidad, por lo que dichas sumas constituyen ecuaciones de restriccion.
Normalmente en calculos de equilibrio de fases, se toma como referencia n=1, en cuyo caso
las ecuaciones (65) y (67) se reescriben como:

L+V=], (68)
z=xL+tyV, (69)

donde L =n; /ny V =ny/nyson las fracciones molares de la fase liquida y Ia fase vapor
respectivamente. A las ecuaciones (68) y (69) se les conoce normalmente como ecuacion de
balance molar y ecuacion de balance composicional, respectivamente.

Los calculos de equilibrio de fases se basan en la técnica ilamada cdlculo flash, que resuelve
las ecuaciones anteriormente discutidas y hace uso de los criterios de equilibrio
termodinamico asi como de las constantes de equilibrio definidas en este apartado.




Puntos de burbuja’°

Bajo la suposicién de que, a la presién de burbuja, existe una cantidad infinitesimalmente
pequefia de gas en equilibrio en el sistema, se considera que a dicha presién, la mezcla
multicomponente se encuentra mayoritariamente en la fase liquida, introduciéndose las
siguientes modificaciones.

A)La composicion global de la mezcla s igual a la composicién de la fase liquida:
Z=X;. (70)
B)La fraccion molar de la fase liquida es igual a 1:
L=1, (71)
Y se siguen manteniendo las ecuaciones de restriccién de las fracciones molares
Ix; =%z, = 1. (72)

Se emplean también los criterios termodindmicos f = f;', restando como incognitas la
composicion de la fase vapor y la presién de saturacién de liquido.

En la parte correspondiente a las formas de resolucion de estas ecuaciones se mostraran las
técnicas bdsicas para resolver dichas ecuaciones de equilibrio.

Puntos de rocio
Inversamente de lo mostrado en la ecuacion de saturacion de la fase liquida, en la ecuacion de
saturacion de la fase vapor se trata de describir lo que ocurre en la curva de presion de rocio

del diagrama de fase.

Bajo la suposicion de que, a la presion de rocio, existe una cantidad infinitesimalmente
pequefia de liquido en equilibrio en el sistema, se considera que a dicha presion, la mezcla
multicomponente se encuentra mayoritariamente en la fase vapor, introduciéndose Ilas
siguientes modificaciones.

A)La composicién global de la mezcla es igual a 1a composicion de la fase vapor:

Z=Yi. (73)
B)La fraccion molar de la fase vapor es igual a [:

V=1 (74)
Y se siguen manteniendo las ecuaciones de restriccién de las fracciones molares

Zy;=Xz=1 (75)

Al igual que en el caso anterior, se emplean los criterios termodinamicos f* = £, restando
como incognitas la composicion de la fase liquida y la presién de rocio.

-
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3.4.1.-Célculo flagh™"""*¢

Como se menctond anteriormente, la solucion de las ecuaciones de equilibrio se agrupa dentro
de lo que generalmente se conoce como “célculo flash”, el cual, partiendo de la presion,
temperatura y composicion global de la mezcla multicomponente, permite la obtercion de las
composiciones en el equilibrio de las fases liquida y vapor, asi como las fracciones molares
correspondientes de cada fase.

De lo anterior, se sabe que el cdlculo flash tiene las siguientes 2Nc+2 incdgnitas:
1)Las composiciones de la fase liquida x; , =12, ..., Nc
2)Las composiciones de la fase vapory;, 1=1,2,..., N¢
3)Las fracciones molares de las fases liquida y vapor L, V.

Para obtener las soluciones de dichas incognitas, se cuenta con las siguientes ecuaciones:
1)Nc ecuaciones de balance molar

xiL+y;V=1z, “i'=1,2,...,N¢
2)Nc ecuaciones de equilibrio termodinamico
£ =f '=1,2,.., Ne

3)Dos cualesquicra entre las ecuaciones de restriccion siguientes:

in= l,
Eyi= 1.
Iz;=1

De acuerdo con lo anterior, es posible resolver el problema, ya que se tienen igual nimero de
ecuaciones que de incognitas. El calculo flash presenta un sistema de 2Nc + 2 ecuaciones por
2Nc + 2 incognitas, existiendo diferentes técnicas de resolucion para este tipo de casos,
mostrandose a continuacién et primero de ellos.

3.4.1.1-Método de aproxim_gciong_srucesivas"' L1416

El método de aproximaciones sucesivas tiene ciertas caracteristicas favorables que lo hacen
apto para la resolucion del célculo flash, siendo algunas de ellas la facilidad de automatizarlo
y no presenta problemas de convergencia lejos de la solucion.

De la expresion (67) se resuelve el valor de x; y se utiliza la definicion de K

Y, =Ky, ,

xL+Kx, V=1,

X, = e (76)
L+KJV

(W)
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Y de manera similar se puede resolver para y;:

oK,
Ry N 77
y L+KV (7)
y utilizando las ecuaciones de restriccion:
Ne >
2xi= T ,4=], 78
,Z_H, L+ K,V 78
Yz, K
z i = ! d =1. 79
g ,; L+XK,V )
Puesto que
Iy, - Zx; =0. (80)

Se pueden combinar las ecuaciones (78), (79) y (80) para obtener una funcion de residuo,
sustituyendo L = 1-V:

il :.-'(K—~1)
A ek Y}
,Z,:V(K,—I)H @1

Aunque pueden existir numerosos conjuntos de soluciones que cumplan la ecuacion (81) y las
ecuaciones de restriccion, gracias a los criterios de convergencia utilizados se puede asegurar
que el conjunto de soluciones obtenidas tengan significado fisico en el problema considerado,
descartandose automaticamente todos los demas conjuntos de valores.

Si se establece un esquema iterativo donde se evalle explicitamente a K; en la iteracion previa
(v), en la expresién (81) se tendrd como incognitaa V:

& (k1)
2k e 7O (52)

La expresion (82) representa una ecuacién no lineal en V, la cual puede resolverse por medio
del método de Newton-Raphson. Definiendo como F(V) a la funcion de residuos (83):

_& c(kr-1)
= 25 i) 7O &

El método de Newton-Raphson se basa en el truncamiento de una serie de Taylor cuando el
numero de términos es igual a 1, definiéndose el siguiente esquema iterativo:



FY™ = F(Vy + fgl}-arf"*‘ (84)

Si despejamos al incremento 8V**', que representa la diferencia de la fraccion molar de la
fase vapor actualizada menos el vator de la fraccion molar de la fase vapor anterior :

EAASRE R AR Vol (85)

y la nueva aproximacion de V quedaré definida por :

Vv+l - Vv _ ]‘(V) = (86)
)
74
La derivada puede ser obtenida directamente de la funcidn de residuos :
£ = _i :r(KJV _1)2 (87)
v Ghevikr -0f

Es necesario plantear algunas aproximaciones de V = V® y K,* iniciales para arrancar el
método.

Ahmed” sugiere el uso de las siguientes expresiones para obtener una aproximacion del valor

de V"

V0= ap (88a)
A= i.—,(}(}’ -1), (88b)
P=t
R :,.(K:) - l)
B :Z.: o (88c)

Y los valores de K;" pueden obtenerse por medio de la correlacion de Wilson para
hidrocarburos™'’ y algunas otras correlaciones para la fraccion pesada 6 en el caso de tener
cantidades apreciables de agua de formacion a fin de acelerar el proceso, ya quc se ha
mostrado que la correlacion de Wilson puede dar valores no realistas de esta variable para los
componentes mencionados.

Habiendo obtenido V**' se procede a calcular L™ = 1 - V**' y las fracciones molares de
cada fase por medio de las ecuaciones (78} y (79), y se actualiza el valor de Ki por medio de
las fugacidades obtenidas del uso de una ecuacidn de estado:
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v+l

I
K = K;'(-j:—. | (89)

i
f

El proceso iterativo se repite hasta que la suma para todos los componentes de la mezcla dada
por la expresion siguiente, se encuentre en el rango 10° <¢ < 10°™;

Ne j'n’.
> f+ -1 <e. (90)
=l i

3.4.1.2.-Método hibrido®'*1¢

La resolucion hibrida-requiere que las ecuaciones que represcntan al calculo flash sean
resueltas en una primera etapa por un cierto nimero de iteraciones ¢ hasta alcanzar una
tolerancia pequefia, mediante el método de aproximaciones sucesivas y las incognitas
actualizadas hasta este nivel, sean usadas como primeras aproximaciones para el método de
solucion simultdnea, el cual consiste en el establecimiento y solucién de un sistema de
ecuaciones no lineal. Esta forma de solucion tiene como ventaja una més rapida convergencia
a la solucién, pero es mas sensible que el método de aproximaciones sucesivas a la
aproximacion inicial de las incognitas, por lo que debe tratarse de proporcionar valores que se
estime estén relativamente cerca del valor real de las soluciones.

Como se menciono en la solucién desacoplada de esta ecuacion, se tiene un sistema de 2Nc+
2 ecuaciones en 2Nc + 2 incognitas, por lo que el primer paso a seguir es tratar de reducir el
sistema a 2Nc ecuaciones con 2N¢ incognitas, tomandose, por ejemplo:

Empleando las ecuaciones de restriccion, podemos expresar los valores de y; y Xy, como

sigue:
Ne=l
Xe=1-D % , (o0
i=1
Ne
yi=1-3y . (92)

iad
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Mediante la ecuacion de balance composicional, podemos expresar Nc funciones de residuos:
Fi=x;L+y;V-2=0;71=12,.Nc (93)
Ademas de contarse ya con Nc ecuaciones de equilibrio termodindmico:
Frneti =f' -f7=0 ;7i"=12,..N¢ (94)

En general, podemos definir la relacién funcional siguiente, de las funciones de residuos (93)
y (94) con las incognitas:

Fi=F (X, Xz, e Xies Y25 Y35 Yas corvernnnns » Yne, Ly V)

Y aplicando nuevamente el método de Newton-Raphson pero esta vez en forma matricial, se
establece el esquema iterativo que se describe a continuacion:

Las derivadas de la expresion F; anterior, pueden definirse por la presencia 6 inexistencia en
ellas de las variables involucradas, asi:

F1=X|L+V(]-y2-y3- ........... -ch)-Zi=0. (95)
Y las derivadas de F, con respecto a las variables estaran definidas por:

aF, /6x1 =L

6F| /6x-,=0

&F, / 0y, = OF, / By = ... = OF, / dyne= -V (96)
oF, /oL = x,

oF, / 8V = 1-Zy;

El tratamiento de F, es idéntico al dado a F, , por lo que sus derivadas quedaran definidas en
forma idéntica :

oFy /0%, =0

0F,/0x;=L

an /8’(3: an /6?(4 = =6F2 / aXNc.| =0

OF, /0y, =V

6F2/6y3 =0F, /0y, = ... =0F; / Oyne= 0 (97)
6F3/6L=x2

F, /v =y,

Y asi sucesivamente con las ecuaciones F; restantes hasta legar a la ecuacion Fy,:

BFNG / a’q =.L
aFNc / a}’Nc =V
OFne /By =0 (98)

OFne / OL = 1-Zx;
OFne / OV = Yne
36



Las derivadas para las ecuaciones Fy..; se plantean de la forma siguiente:
OFnosi / 8% = (BF," 1 &%) - (Bf," / O%;) (99)

El primer término se hace cero, debido a que la composicion del la fase liquida no interviene
en el calculo de la fugacidad de la fase vapor y viceversa, en la siguiente expresion el término
despreciable es el segundo:

BF e / By = (Of,¥ / By:) - (BF" 1 By:) (100)

Las derivadas analiticas para la ecuacién generalizada propuestas en este trabajo s¢ muestran
en el Apéndice B y tienen su antecendente en el trabajo de Gueria™.

Método de Fussell & Yanosik'?

Estos autores introdujeron una manera interesante de resolver simultineamente las
ecuaciones de equilibrio en el calculo flash junto con la ecuacién de estado de Redlich-
Kwong, al introducir el método de Newton-Raphson de variables minimas, que consiste en
reducir el conjunto de incognitas que se resuelven simultidneamente, para lo cual desarrollaron
lo que dieron en llamar “lteracién L-x" e “lteracion V-y’, cada una de ellas aplicable a
determinadas condiciones que se presentan en el calculo flash. Cuando la mezcla de trabajo se
encuentra mayoritariamente en la fase liquida, se utiliza la iteracion V-y, en donde las
incognitas son los moles de vapor y la composicion de la fase gaseosa, en tanto que si la
mezcla se encuentra en fase mayoritariamente vapor, se utiliza la iteracion L-x y se encuentra
la actualizacion del numero de moles de la fase liquida y las fracciones molares de cada
componente en dicha fase.

En este trabajo se optd por utilizar este método, debido a que presenta una serie de ventajas,
entre las cuales estd la de generar sistemas de ecuaciones de Nc ecuaciones por Nc incognitas,
representando un ahorro en los recursos de computo. Ademas, estos sistemas de ecuaciones
son no dispersos, es decir, no tienen elemento iguales a cero en ellos, por lo que no se
requieren algoritmos epeciales para resolverlos. El método se encuentra explicado a detalle en

el Apéndice C

3.4.2.-Cslculo de l2 presién de burbujeo

Bajo la suposicién de que, a la presién de burbujeo, existe una cantidad infinitesimalmente
pequeiia de gas en equilibrio en el sistema, por lo que se considera que a dicha presidn, la
mezcla multicomponente se encuentra mayoritariamente en la fase liquida, introduciéndose
las siguientes modificaciones.

A)La composicién global de la mezcla es igual a la composicion de la fase liquida:
Z,=X. (101)
B)La fraccion molar de la fase liquida es igual a 1:

L=1; (102)
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se siguen manteniendo las ecuaciones de restriccién de las fracciones molares
Ix;=Xz;=1. (103)

Y los criterios termodinamicos "= £, restando como incognitas a la composicion de fa fase
vapor y a la presién que permite que se den las condiciones de saturacion de liquido.

Se cuenta con las siguientes ecuaciones para resolver este problema:
1)Ecuaciones de restriccion
Tx; = Zz; = 1, a la presion de burbujeo {104)
2)Definicién de 1a fraccion molar de la fase liquida

L =1 a la presion de burbujeo. (105)

9,10,13

3.4.2.1.- Método de aproximaciones sucesivas
Teniéndose como incognitas a la propia presion de saturacion y a las fracciones molares de la

fase vapor, lo que representa un conjunto de Nc¢ + 1 incognitas, por lo que se requieren Nc + 1
ecuaciones que se obtienen a partir del equilibrio termodinamico

fr=1f", (106)
y de la definicion de la sumatoria de las fracciones molares de la fase vapor:
Zy;= 1. (107)

Las ecuaciones (106) y (107) constituyen un sistema de Nc + | ecuaciones no lineales que
pueden resolverse empleando los mismos métodos usados en el célculo flash, con las mismas

{imitantes y ventajas.

A fin de arrancar el método de aproximaciones sucesivas, se parte de la definicién de la
constante de equilibrio:

yi=z K. (108)
Reintroduciendo (108) en (104)
Zz, K =1 (109)

Pero por definicion, en el punto de burbuja:

N N (110)

K = = =
i ¢1V x,P ¢1V z,P ¢:
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Introduciendo (109) en (110), simplificando las z; de la expresion resultante y obteniendo la
funcion de residuos correspondiente sobre todos los componentes de la mezcla:

c—}: (111)

i'ul
Se reconoce que Fy, , dada por la ecuacién (111) es funcién Unicamente de la presion de
burbujeo P, y de Ias fracciones molares de la fase vapor y;", por lo que se puede establecer un
esquema iterativo de solucion para P, y “y;" a partir de (114), si se evalia explicitamente a y,
en la iteracion:
Fo=Fu 31", Pv™"")

donde v es la iteracion conocida y v+1 es la iteracidn por conocer.

Si se respeta el planteamiento anterior, se obtendra una ecuacion no lineal en la incognita
P,"*' que se puede resolver por el método de Newton Raphson, planteandose el esquema
iterativo siguiente:

P =Py [——"J : (112)

obteniéndose 1a derivada que interviene en esta expresion por medio de la expresion (111):

Vaf;L _ a¢fy
Ne ! i
dF, s Oh _Oh (113)
dfy (:)z

donde las derivadas pueden evaluarse analiticamente como se muestra en el Apéndice B.

El proceso iterativo de solucion de P,*"' termina cuando (P,"' - P,*) < tolerancia
preestablecida, procediéndose a obtener las fracciones molares de la fase vapor por medio de:

v+! 1 f;L "
yi ])v-}-l(¢j J (114)

2

Ne

y el proceso se termina cuando Z[ﬁr— IJ < tolerancia preestablecida. El proceso iterativo
=1

debe mlmarse con una estimacién de P’ y con base en ella se calculan las estimaciones de las
fracciones y;° empleando valores iniciales de K provenientes de la correlacion de Wilson'’,
aplicandose las mismas limitantes para la fraccion pcsada y la fase acuosa, y como x; = z; , s¢

utiliza una ecuacion de estado para obtener d), d), fi L yfi. M
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3.4.2.2.-Métoda Hibrido"> 13
Las ecuaciones empleadas en la solucién acoplada de las ecuaciones de este problema,
también pueden manipularse para manejar un nimero menor de parametros:

£ =1, (115)
Iy, = 1. (116)

Se pueden reducir a Nc ecuaciones en Nc incognitas, por ejemplo, Py, v, ¥3,...,¥ne, €Xpresando
la ecuacién (92) de ia siguiente manera:

yi=1-Zy, i"=2,34,.,Nc (117)
y se emplea en el calculo de (117).

De la misma expresion, se establecen Nc funciones de residuos:

F=f"-f=0, i, =123,..Nc (118)
donde F; = F; (Pp,y2, ¥3, Yaye-eneen. , Yne) ¥ ¢l sistema iterativo es planteado de la manera siguiente:
Ne ﬁ? v
_ F;v+l = iﬂ_;‘_laﬂv-v-l + Z i ;+i . (] 19)
ép& J=2 @’1

La expresién anterior representa un sistema de ecuaciones lineales que puede ser resuelto por
medio de métodos adecuados de matrices convencionales, ya que no presenta coeficientes
nulos.

3.4.3.-Célculo de la presién de rocio
En el punto de rocio se tiene:

yi=Zz=1, (120
V=1 (121)

En este problema, analogamente al problema de la ecuacion de saturacién de la fase liquida,
se tienen como incognitas a la presion de rocio Py y a las fracciones molares de los
componentes en la fase liquida “x;", lo cual hace un total de Nc + | incognitas, para cuya
solucidn existen Nc + 1 ecuaciones provenientes de los criterios de equilibrio termodinamico
y la ecuacion de restriccion para la fase liquida:

fr=f£", (122)

in'—'l. (123)
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Las ecuactones anteriores conforman un sistema de ecuaciones no lineales para las incognitas
mencionadas.

3.4.3.1.-Método de Aproximaciones Sucesivas™'""

El método de aproximaciones sucesivas sigue los mismos pasos que en el apartado anterior,
con la dnica diferencia que ahora se trabaja sobre la composicion de la fase vapor,
encontrandose la funcién de residuos siguiente:

Ne fV
Fa= ) 2 —P,=0, (124)
=t @

cuya derivada esta definida por:

a [ a L
dr, & # bj_fz_ 2 éi"
= T (125)

5t

donde las derivadas son evaluadas en la manera antertormente recomendada, quedando
establecido el esquema iterativo para P4**! de la siguiente manera:

N (HJ | (126)

Una vez que se resuelve la expresion para P,"*, se procede a obtener la composicion de la
fase liquida, por medio de una expresion muy semejante a la necesaria para obtener la
composicion de la fase vapor del apartado anterior, debiéndose cumplir el mismo requisito de
convergencia del proceso iterativo.

v+l N
v+ 1 ;
’ lz[TiIJ (LJ e

Para llevar a cabo lo anterior, se requiere una aproximacion inicial del valor de la presion de
rocio y de la composicion de la fase liquida.
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3.4.3.2.-Método Hibrido'*'>*

Los pasos a seguir son en todo idénticos a los discutidos en el apartado correspondiente al
calculo hibrido para la presién de burbujeo, sélo que tomando en cuenta ahora las siguientes
ecuaciones que definen al problema.

£V=f -i"=1,2,3,.Nc (128)
Ix=1. =123, Nc (129)

Quedando el esquema iterativo en forma semejante al problema del apartado del célculo de la
presidn de rocio y resuelto de igual forma:

) G v Ne— ﬁ v
o A AR Y el I A 130
| ( Tﬂf] d jal( &J} J ( )

La expresion anterior también define un sistema lineal de ecuaciones que se resuelven
iterativamente para los incrementos 8**.
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CAPITULO 4

METODOLOGIAS DE AJUSTE PARA LA ECUACION
DE ESTADO GENERALIZADA

La experiencia ha mostrado en innumerables ocasiones, que las predicciones realizadas
mediante las ecuaciones de estado no son lo suficientemente precisas para algunas
aplicaciones sumamente importantes dentro de la ingenieria petrolera, tales como el disefio de
plantas de separacion de hidrocarburos, plantas de proceso de crudo y estudios de stmulacion
composicional de yacimientos. En algunos casos, se cuenta con informacién experimental
suficiente de un sistema dado, pero en la mayoria de los casos no es asi, por lo que es
necesario aprovechar al maximo la informacion con que se cuenta y, auxiliandose con
modelos termodinamicos, tratar de suplir aquella informacion no disponible, es decir, es muy
importante tener caracterizado al fluido producido desde el inicio de la vida productiva del
yacimiento, ya que ser en funcién de la informacion inicial obtenida que se desarrollaran las
estrategias necesarias para la explotacion y produccién del campo que lo contiene.

A menos que se cambie de modelo termodindmico, la unica manera de mejorar la
coincidencia de los valores experimentales y los valores predichos, es mediante el ajuste de
parametros que intervienen en la ecuacion de estado, ajuste que es generalmente conocido
como “tuning” en inglés 6 simplemente, ajuste de la ecuacion de estado.

Dentro del ajuste de ecuaciones de estado han surgido diferentes enfoques:
A)Caracterizar a la fraccién pesada mediante diferentes correlaciones disponibles y conservar
el conjunto que mejor represente a la informacion experimental.

B)Caracterizar la fraccion pesada mediante correlaciones empiricas para determinar sus
propiedades criticas y el factor acéntrico y ajustar los pardmetros “Q” de la ecuacion de estado
para la fraccion pesada y el metano, asi como sobre el coeficiente de interaccion binario entre
la fraccion pesada y el metano “key.cne™.

C)Mantener los valores tedricos “Q"de la ecuacién de estado( pardmetro de atraccion y
covolumen en el punto critico) y ajustar las propiedades de la fraccion pesada®’.

D)Ajustar el valor del coeficiente de interaccion binaria “kcicns” Y generando el resto de la
matriz de coeficientes de interaccion binaria, se obtiene un conjunto que reproduzca
plenamente el valor de la presién de saturacion y la informacién experimental’,

Este Gltimo punto tiene gran importancia, ya que, como muchos autores lo han expresado, la
ecuacion de estado ajustada debe se capaz de predecir, ademds de la presion de saturacion,
experimentos a condiciones diferentes de aquellas que se hayan usado para ajustarla™.

Algo que debe quedar claro es que no siempre sera posible realizar el ajuste, y siguiendo esta

idea, algunos autores proponen la realizacion de un analisis de factibilidad para observar si €l
ajuste es posiblem.
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Ademds, algunos autores han indicado la necesidad de ajustar variables adicionales a las
anteriormente descritas para representar adecuadamente valores experimentaleszs 2y otros
autores han alertado acerca de la utilizacién de pardmetros determinados dentro de un
intervalos limitado de presion y temperatura , lo cual puede conducir a resultados altamente
imprecisos cuando se consideran a presiones y temperaturas diferentes a las usadas para
realizar el ajuste®,

En ocasiones, se ha defendido el enfoque de la modificacién de las constantes criticas de las
ecuaciones de estado para las fracciones C; y C., obteniendo resultados de gran precision en
sistemas de gas y condensado que son los que mas desviaciones muestran de las predicciones,
pero la aproximacion del ajuste de las propiedades experimentales mediante coeficientes de
interaccion binaria ha tenido siempre una gran aceptacion, teniéndose bases de datos que
albergan a estos valores para gran cantidad de sistemas, tanto naturales como artificiales®.

El ajuste puede realizarse mediante un analisis de regresion, siendo el enfoque de minimos
cuadrados el que mas aceptacion tiene, pero sin embargo, algunos autores han propuesto
esquemas de minimizacion diferentes 4,

Algunos autores” han discutido la opinion que al modificar las constantes criticas de las
ecuaciones de estado, ya no se estd utilizando las ecuaciones de estado originaies, sino
ecuaciones de estado especificas para el problema tratado y que cumplen con constantes
criticas diferentes a las consideradas en la ecuacion original el criterio de equilibrio de van der
Waals, pero un argumento” a favor de aceptar estos valores alterados de las variables “Q es
de que se trata, en el caso de la fraccion pesada C., de una mezcla de muchos componentes y
no de un componente puros, por lo que necesariamente su valor no sera igual al de las
variables “Q” tedricas. Para el caso del metano, las condiciones encontradas normalmente en
los yacimientos se encuentran muy por arriba de sus condiciones criticas, y no existen criterios
para modificar a “Q,~y a “(2,”" de componentes cuyas propiedades criticas se encuentren por
debajo de las condiciones del sistema, de ahi su inclusion como variables de ajuste.

A continuacién se presenta la metodologia utilizada en este trabajo para ajustar la ecuacion de
estado generalizada y algunas de las metodologias mas populares; que pueden ser tomadas en
cuenta para futuros trabajos en este tema.

4.1.- Caracterizacion de la fraccién pesada.

La caracterizacion de la fraccion pesada es un paso de suma importancia, ya que diversos
estudios han mostrado que es la fraccion pesada C., la que rige el comportamiento
termodinamico de las mezclas de hidrocarburos, encontrandose que existe una relacion entre
la fraccién molar de fraccion pesada en la mezcla y el tipo de presion de saturacion que la
mezcla exhibira a condiciones al inicio de la explotacién, detalle que puede ser observado en
el Apéndice F, donde se muestran los criterios propuestos por McCain*? que ayudan a
identificar el tipo de aceite mediante la informacion que puede ser recabada facilmente por el
personal operativo y procesada en forma normal .

En el pasado, se observo que, si se caracterizaba correctamente a la fraccion pesada, al usar
una ecuacion de estado, se obtenian resultados mds cercanos a los valores experimentales, de
ahi que se hayan elaborado una gran cantidad de trabajos destinados a caracterizar a la
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fraccion pesada, mostrandose a continuacién las correlaciones y métodos de expansion y
reagrupamiento usados en este trabajo, pero pueden encontrarse un nimero mucho mas
grande en la literatura especializada de la industria petrolera y todavia mas en la de Ia
industria quimica.

4.1.1.-Correlaciones empiricas
Las correlaciones empiricas son expresiones que permiten calcular, con alguna precision,

estimaciones de las propiedades criticas y fisicas de las fracciones no definidas de
hidrocarburos, se obtienen generalmente de ajustes numéricos, probabilisticos 6 mediante el
uso de ecuaciones de estado convenientemente ajustadas, a informacion de laboratorio de una
cierta cantidad de mezclas bien identificadas 6 de fluidos artificiales que se consideran como
de comportamiento tipico de algin tipo especifico de fluido natural. A continuacion se
presentan las correlaciones usadas en este estudio.

Correlaciones de Riazi-Daubert

Riazi y Daubert desarroltaron una forma de ecuacion simple con dos pardmetros para predecir
las propiedades fisicas de componentes puros y mezclas indefinidas de hidrocarburos, La
correlacion propuesta esta basada en el uso del punto de ebullicion normal en °R y de la
densidad relativa como parametros de correlacion.

La correlacion en su forma original tiene la forma siguiente:

O=a*Tb°*vy°, (131)

donde los coeficientes a, b y ¢ se proporcionan en la siguiente tabla segun las propiedades que
se deseen calcular, © es la propiedad a evaluar, y es la densidad relativa del componente.

TABLA 4.1.-COEFICIENTES PARA LA CORRELACION DE RIAZI-DAUBERT

© a b c
MW 4.5673E-5 2.1962 -1.0164
Te (°R) 24.2787 0.58848 0.3596
Pc (Ib/pg?) 3.12281E9 -2.3125 2.3201
Ve (fi/b) 7.5214E-3 0.2896 -0.7666

Segin los autores, la correlacion presenta una desviacion promedio de 2.6% y una desviacion
méxima de 11.8%, teniendo un intervalo de precision razonable en el rango de punto de
evaporacion entre 100 y 850 °F. En estudios posteriores, los autores modificaron la ecuacidn
(131), convirtiéndose en la expresién mostrada a continuacion, con lo que se mantuvo la
simplicidad de la ecuacion original mientras que se aumentd significativamente la precision
de la correlacion:
®=a*—rbb*YC*eD‘Tb"b'Fe‘y-Pf‘Tb"r (]3!))
, 2
Donde a-f, Tb, Y y © tienen el mismo significado que en la correlacion original. Los
coeficientes a-f son mostrados en la tabla 4.2.
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TABLA 4.2.- COEFICIENTES PARA LA MODIFICACION | DE LA CORRELACION
DE RIAZI-DAUBERT

0] a b c d ¢ f
MW 581.96 0.97476 6.51274 | 543076E-4! 953384 {1.11056E-3
T¢(°R) 1.06442 0.81067 0.53691 | -5.1747E-4 | -0.54444 | 3.5995E-4

Pc(lb/pg®) | 6.162E6 -0.4844 4.0846 -4.725E-3 -4.8014 | 3.1939E-3
Ve(ft'/ib) | 6.233E-4 0.7506 -1.2028 | -1.4679E-3 | -0.26404 1.095E-3

Existe una segunda forma de la correlacién dada por la ecuacion (133) que, al mantener la
misma forma de la ecuacion (132), permite obtener otras propiedades criticas como funciones
del peso molecular y de la densidad relativa, la cual también puede ser utilizada
indirectamente para calcular el peso molecular antes mencionado st se conocen los parametros
anteriormente descritos:

O=a*MW *y * D*MW P+ g THITMW™Y (133)
y sus coeficientes se muestran en la Tabla 4.3:

TABLA 4.3.- COEFICIENTES PAR LA MODIFICACION 2 DE LA CORRELACION

DE RIAZI-DAUBERT
0] a b c d e f
Tc(°R) 544.4 0.2998 1.0555 -1.3478E-4 | -0.61641] 0.0
Pc(lb/pgz) 4, 5203E4 -0.8063 1.6015 -1.8078E-3 | -0.3084 0.0
Ve(ft'/1b) 1.206E-2 0.20378 -1.3036 -2.657E-3 0.5287 2.6012E-3
Th{°R) 6.77857 0.401673 -1.58262 | 3.77409E-3 | 2.984036 | -4.2528E-3

En el desarrollo de la correlacion, Riazi y Daubert usaron la informacién de las propiedades
de 38 hidrocarburos puros con numeros de carbono entre 1 y 20, incluyendo parafinas,
olefinas, naftenos y aromaticos, con pesos moleculares entre 70 y 300, ademas de puntos de
evaporacion entre 80 y 650 °F.

Los autores, ademas de las propiedades previamente discutidas, también obtuvieron una
expresion para el factor de caracterizacion de Watson Kw(°R'") y para la densidad relativa de
la fraccion, dadas por las expresiones siguientes:

Ky = 4.5579 MW 013178, 0846573 (134)

y= 6.0108 MW 0.17947 KW -1.18241 . (|35)

46



Correlacion de Kesler-Lee"

Kesler y Lee propusicron un conjunto de ecuaciones cncaminadas a evaluar la presion vy
temperaturas criticas, el factor acéntrico y el peso molecular de las fracciones del crudo. Las
expresiones, en la forma mostrada a continuacion, son funciones de la densidad relativay y la
temperatura de ebullicion Tb expresada en °R.

A)Presion critica(ib/pg”)
Pe=c™. (136)

donde A esta detinida por:
A=C;-C; Tb+C; Tb - Cy TV, (137)
y los coeficientes C; estan dados en la tabla siguiente:

TABLA 4.4.- COEFICIENTES DE LA PRESION CRITICA PARA LA
CORRELACION DE KESLER-LEE

C, 8.3634 - 0.0566 / y

C, (0.24244 + 22898 /y + 0.11857 /y })10™
oN (1.4685 + 3.648 /y + 0.47227 /v > )107
Cq (0.42019 + 1.6977 /y $)10™"

B)Temperatura critica(°R)
TC=C|+C2Tb+C3fTb. (138)

TABLA 4.5.- COEFICIENTES DE LA TEMPERATURA CRITICA PARA LA
CORRELACION DE KESLER-LEE

C, 8.3634 - 0.0566 / y
C, (0.24244 +2.2898 /v + 0.11857 /y 1)10”
Cs (1.4685 + 3.648 / y+0.47227 /v * )107

C)Peso molecular
MW =C,+C; Tb+(C;Cy+Cs5Cg)/ Th. (139)

TABLA 4.6.- COEFICIENTES DEL PESO MOLECULAR PARA LA CORRELACION
DE KESLER-LEE

C, -12272.6 + 9486.4 y
C, 4.6523 -3.3287y

Cs [ -0.77087 v - 0.02058 72
Cs (1.3437 - 720.79 / Tb)10’
Cs | -0.80882 v +0.02226 v*

Co 1.8828 - 181.98 / Tb)10"
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La ecuacion anterior fué obtenida por medio de regresién lineal usando datos validos de peso
molecular entre 60 y 650.

D)Factor acéntrico
Definiendo al factor de caracterizacion de Watson y la temperatura de ebullicion reducida por
medio de las relaciones siguientes, Kesler y Lee propusieron dos expresiones para calcular el
factor acéntrico;

K={( Tb'? Y} y. Factor de caracterizacion de Watson(°R”3)
©=Tb/ Tc. Temperatura de ebullicion reducida

Las expresiones propuestas por Kesler y Lee son las siguientes, dependiendo de la temperatura
de ebullicién reducida:

Para®> 038
=.7904+0.1352 *K - 0.007465 *K >+ 8.359 * @ + (1.408-0.01063*K)/ Q. (140}

Para ©® < 0.8
o = (-In(Pc / 14..696) -5.92714 + 6.09648/ ©® + 1.28862 * In(®) - 0.169347 * © by
{15.2518-15.6875/0-13.4271 *In(® ) + 043577 * @r‘), (141)

Pedersen y colaboradores?” sugirieron que la ecuacion (141) podia modificarse de acuerdo a la
siguiente expresion:

® = ( In(Pb,) - 5.77881 + 6.05615 / © + 1.37882 In (®) - 0.173914 ©°%) / (15.5523 - 15.7915 / -
12.7855 In(®) + 0.43487 @°) para © < 0.8. (142)

Los autores establecieron que las ecuaciones (136) y (137) proporcionaban valores de Tc y Pc
casi idénticos a aquellos mostrados en el API Data Book para una temperatura de evaporacion
por arriba de 1200 °F, haciéndosele algunas modificaciones posteriores para extender la
validez de la correlacion mas alld de este limite. Estas extrapolaciones se obtuvieron al
asegurar que la presion critica se aproximara a la presion atmosférica, asi como ia temperatura
de ebullicion se aproximara a la temperatura critica.

4.1.2.-Procedimientos de laboratorio®

Tradicionalmente, la informacion de la compeosicion en la industria petrolera ha sido
reportada hasta el componente C;4, y se obtiene de destilaciones fraccionadas a baja
temperatura, lo que no ofrecia la precision adecuada para el modelado preciso del
comportamiento de fases de los sistemas de hidrocarburos analizados, por lo que tuvo que
recurrirse a mejores herramientas y técnicas.

Analisis de 12 fase gaseosa.
La cromatografia de gas se basa en el uso de columnas capilares que permite la identificacion

de un mayor niimero de componentes individuales de lo que era posible anteriormente. La
descripcion composicional del fluido del yacimiento es hecha por medio del anélisis por
separado de las fases liquida y gaseosa, las cuales, cuando son recombinadas en la correcta
proporcion gas-liquido, proporcionara la composicion de la muestra del yacimiento en
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cuestion. La descripcion composicional de la fase gaseosa realizada mediante cromatografia
de columnas capilares se determina la presencia de N,;, CO; y un gran nimero de
componentes hidrocarburos.

Los resultados del andlisis de la fase gaseosa y de los componentes ligeros de la fase liquida se
proporcionan en una grafica llamada cromatograma que presenta los resultados en forma de
picos que son posteriormente interpretados por medio de un programa de calibracién con que
cuenta el equipo, permitiendo la identificacidn de la presencia de oxigeno, diéxido de carbono
¢ hidrocarburos de C, a Czoz_ e incluso fracciones mayores. Esta informaciéon es demasiado
detallada para propdsitos practicos, por lo que es necesario reagruparla, con lo que se obtienen
descripciones satisfactorias de la composicion de la fase gaseosa.

Andlisis de la fase liquida.

La fase liquida de los hidrocarburos es una mezcla mucho mas compleja que la fase gaseosa,
ya que aparecen muchos mas componentes que en un cromatograma de gas tipico. La fase
liquida presenta una superposicion considerable de los picos a medida que el nimero de
carbonos crece, lo cual hace imposible una buena determinacion cuantitativa mediante la
cromatografia de gas, de los componentes mas pesados.

El cromatograma de gas para el aceite en el analisis para las fracciones mas pesadas es
obtenido por medio de la adicion de una columna extra al cromatdgrafo normal, generalmente
empacada con silica gel.

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

En forma semejante al analisis para el gas, un programa de calibracion permite la
identificacion y cuantificacion de los componentes presentes entre C; y Cy . Adicionalmente a
las fracciones en peso de los grupos tales como los C;, se puede calcular pesos moleculares
promedios, densidades promedio, propiedades criticas y distribuciones de los componentes de
las tres clases de hidrocarburos presentes para cada uno de los grupos parafinicos, nafténicos y

aromaticos.

La identificacion de los componentes mas pesados se vuelve impractico, debido a las
limitaciones descritas anteriormente, por lo que debe optarse por una nueva técnica, la
destilacion, Para llevarla a cabo, se requiere una muestra de por lo menos 100 ml para algunos
modelos de aparatos de destilacién comerciales y la técnica de destilacion se basa en algunas
modificaciones al procedimiento ASTM D-2892 para la destilacion del punto de ebullicién

verdadero.

El proceso de destilacion resulta en un reporte en forma de tabla donde se presenta la
descripcion del componente elegido, la temperatura de obtencion, la fraccion en peso del
componente, la funcion acumulada del peso, peso molecular, fraccion molar, funcién
acumulada de la fraccién molar, densidad, fraccion de volumen y funcién acumulada del

49



volumen. La presién de operacién es la atmosférica en componentes hasta Cy, €n tanto que
para componentes de mayor niimero de carbonos, la destilacion se lleva a cabo a una presién
de vacio de 20 mm Hg a fin de reducir el efecto de temperatura y evitar el rompimiento
térmico de la muestra.

Tanto para las fracciones de hidrocarburos como para los residuos, es importante no solo
conocer la composicidn, sino que también es necesario conocer sus propiedades fisicas, tales
como densidades, pesos moleculares y distribuciones de parafinas, naftenos y aromaticos, ya
que estas propiedades y distribuciones seran diferentes para cada sistema y ayudardn a
distinguir los productos de cada yacimiento. La determinacién por medios experimentales de
tales propiedades fisicas son de gran precision, por lo que su utilizacion se hace totalmente
necesaria.

4.1.3.-Esquemas de _eixnansién y reagrupamiento

Método de Whitson. ~

El autor propone el uso de una funci6n estadistica conocida como “funciéon de distribucién
gamma triparamétrica’, la cual puede ser usada para modelar la distribucion molar. A
diferencia de los métodos anteriormente vistos, la funcion gamma tiene la flexibilidad de
describir un nimero amplio de distribuciones molares mediante algunos pardmetros

ajustables..

El autor expreso a la distribucién molar por medio de la formula siguiente:

- w yvatrf Yy, _ yari -ty
_ Zpq, e Yylie Yyle

w T Ma)f= (@+ /) ’

donde zc7. es la composicion de la fraccidn pesada, zy es la fraccion molar del pseudo-
componente con "N numeros de carbono, Yy = (MWy - 1/ ), o es un parametro ajustable,
(@) es la distribucion gamma, n es el peso molecular minimo esperado en el pseudo-
componente, el cual puede ser esttmado por:

(143)

n= 14[‘].6’ (144)

B=MWy-n/a. (145)
La sumatoria realizada en (143) puede ser interrumpida cuando Zj+; - & < 10°%,

Al usar la ecuacion (143), la fraccion pesada, con una composicion z.., puede ser dividida en
varios pseudo-componentes con una composicion propia zy y peso molecular MWy

La forma de la curva de distribucion, exponencial 6 con curtosis izquierda como se menciono,
depende del parametro ajustable o, por lo que el autor propuso que dicho pardmetro podia ser
optimizado al minimizar una funcién E(a), definida por la suma de los cuadrados de las
diferencias entre las mediciones y los valores calculados.
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Matemdticamente, la funcién objetivo se expresa como:

. 2
E(a):i(:,“”—:f"") i (146)

{=n

donde z™' y z™ son las fracciones molares calculadas y experimentales de los pseudo-
componentes "i" y N+ es el dltimo grupo de pseudo-hidrocarburos en la fraccion Cy..

El autor sugirié que los limites razonables para o eran 0.5 y 3 respectivamente. Para valores
de o=1, la distribucidn es exponencial, valores menores a ! resultan en distribuciones
aceleradamente exponenciales, en tanto que valores mayores a 1 proporcionan distribuciones
con curtosis izquierda,

El autor propuso una forma nueva de su método, de aplicacion facil pero que requiere de una
analisis parcial de la fraccién pesada, basandose en cantidades normales acumulativas, el cual
se resume a continuacion en la forma originalmente planteada por Whitson*’:

1)Del analisis extendido, tomar las fracciones molares disponibles y asignarles pesos
moleculares de la tabla de propiedades generalizadas del autor'®.
-Calcular la fraccidn molar normalizada mediante la siguiente expresion

X =t (147)

2)Calcular el peso molecular acumulado de cada grupo al sumar los productos de fraccion
molar y peso molecular de cada fraccidn y dividiéndola entre la sumatoria de las fracciones

molares.

3)Suponer varios valores del pardmetro n, el cual puede ubicarse entre 14n-20 y 14n donde
“n” es le niimero de carbonos de la fraccion pesada(si la fraccién es Co. entonces n=7), pero
no debe asignarsele un significado fisico al parametro, ¢l cual puede suponerse que no tiene
limite, en tanto sea menor que el peso molecular de la fraccion pesada global, y calcular el
peso molecular acumulativo normalizado de cada grupo mediante la expresion siguiente:

i.\’jM”/j

J=n
Q= AN A (148)

4)Mediante el nomograma presentado en el Apéndice D, estimar a 0jo ¢ mediante una técnica
de minimizacién, una curva que se ajuste a los valores obtenidos de los pasos anteriores a fin
de determinar el valor adecuado para a y 1.
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5)YExpander la fraccién pesada remanente mediante algin esquema adecuado. En el caso de
aplicacion que se examinard posteriormente, basandose en el hecho de que las cantidades
normalizadas van siempre de cero a uno, simplemente se dividié el espacio entre ¢l dltimo
valor obtenido de Q; y uno entre la cantidad de fracciones deseadas, de tal manera que se
obtuviera una curva suave en la grafica de fraccién mol contra peso molecular

6)Calcular el peso molecular de cada fraccién expandida mediante la expresion proporcionada
por Whitson:

Mm (MW('+ WXX Q! |' IQJ 1) (149)
X, =X,

7)Estimar la temperatura de ebullicién y densidad relativa de cada pseudo-componente

mediante correlaciones adecuadas.

8)Estimar el resto de las propiedades de cada fraccion mediante correlactones adecuadas

En los problemas de aplicacion s¢ usaron las expresiones propuestas por el autor en la
referencia 18 para ¢l cdlculo de las propiedades criticas.

Para el caso de no contar con un analisis extendido parcial, Whitson” modificé el modelo
probabilistico original para poder obtener una serie de pseudocomponentes, dado ¢l peso
molecular y el valor de la fraccion pesada C;*. La modificacion toma en cuenta la utilizacion
de formulas de integracién numérica de tipo Gaussmno‘“’ 47 debido a que utiliza las raices y
factores de peso de la cuadratura Gaussiana como parametros de entrada al modelo. De esta
manera, €s posible calcular fracciones molares y pesos moleculares que cumplen con las
restricciones de la fraccion pesada y de la fraccion mol con s6lo modificar algunos parametros
del modelo,

Las expresiones para calcular las fracciones mol y los pesos moleculares son:

x =20 W, f(x) (150)
MLf/,:;;J,MWf‘;'-’lx," (151)
N

donde xc7 es la fraccion molar de la fraccion pesada, W; son los factores de peso de la
cuadratura Gaussiana, x;° son los puntos de la cuadratura, n es el minimo peso molecular
esperado en la fraccion, MWy, es el maximo peso molecular esperado en la fraccion y f (x?)
es la funcion de densidad de probabilidad aproximada mediante la cuadratura, dada por:

Ae)- & )a((]);ﬁ”s)a (152)
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donde las variables a, I'(c) tienen el mismo significado que en el modelo original y 8 es el
pardmetro de modificacion que introdujo el autor, dado por:

Ing = f;@.’% -n) _, (153)
xy (MW, 1)

Método de reagrupamiento de Whitson

El autor propuso un método de reagrupamiento'“, basado en la regla de Sturge y enle
conocimiento de que la funcién de distribucion molar es similar a una distribucion log-
normal. En este método la distribucion composicional de! C;; es reducida a unicamente
algunos grupos de nimeros de carbono multiple. Whitson sugirid que el nimero necesario de
estos grupos estaba dado por la siguiente regla empirica:

Ny =Ent(1 + 3.3 log(N - n)), (154)

donde N, es €l nimero de grupos con niimero de carbono multiple, Ent es el valor entero de la
expresion, N es el namero de carbonos del altimo componente del sistema y n es el namero de
carbonos del primer componente de la fraccion pesada.

La functdn entera requiere que la éxpresién real evaluada dentro de ella sea redondeada al
entero mas cercano a ella, por lo que el autor puntualizé que para sistemas de aceite negro, el
valor calculado de N, tal vez podia ser reducido en uno.

El peso molecular de cada grupo se calcula por medio de la expresion siguiente:

(MW), = (MW)H[EXPIINLJI{%JH , (155)

donde (MW)y es el peso molecular del dltimo componente reportado en el analisis extendido
de la fraccion pesada, (MW), es el peso molecular del primer grupo de hidrocarburos en el
analisis extendido de la fraccion pesada e 1 es un contador que va de 1 hasta N,

Los pesos moleculares de los grupos de hidrocarburos( el peso molecular del grupo Cs, del Cs,
etc )} que se encuentren dentro de las fronteras de esos valores son incluidos dentro del [-ésimo
grupo. Los pasos a seguir propuestos por Whitson son:

A) Determinar el peso molecular de cada componente de la fraccion pesada.

B) Calcular el nimero de pseudo-componentes por medio de la ecuacion (154).

C) Determinar los pesos moleculares de los grupos por medio de la ecuacién (155).

D) Determinar las fracciones molares de cada grupo, las cuales estaran dadas por las sumas de

las fracciones molares de los constituyentes del grupo.
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E)Proceder al calculo de las ffopiedades de las fracciones reagrupadas mediante alguno de los
esquemas dispcniblesmv-”-‘ﬂ- 3

4.2.-Ajuste de Ias constantes O, v O de |a ecuacién de estado y del coeficiente de
interaccion binaria C; - C, mediante regresién no lineal”".

Esta técnica se basa en dos pasos generales:

1)Obtencion del coeficiente de interaccién binaria entre el metano y la fraccion pesada “ke,.
cne” qQue ajuste exactamente a la presion de saturacion, el cual es tomado como la incognita en
vez de la presion de saturacion en las ecuaciones de saturacién de las fases liquida y gaseosa,
manteniéndose los valores teéricos de las constantes criticas incluso para la fraccién pesada,
estimandose las propiedades de la misma de correlaciones disponibles,

2)Desarrollar una regresién no lineal por minimos cuadrados de los pardmetros £, c1, Qv
Q. c+, e+, usando valores experimentales en la region de una fase, por ejemplo, el factor
de compresibilidad del fluido y minimizando la siguiente funcion:

=37, (159)

mm]

donde x es el vector de pardmetros de regresién de la ecuacion de estado:
X= (xh X2, X3, x4)T > (160)

donde x; = Q, c1, X2 = Qpc1.X3 = Qac6.Xs = Qp o+ ¥ T €5t4 definida por:

o -l (161)
5

m

donde e.(x) son los valores de la propiedad a ser ajustada calculada a través de la ecuacion de
estado y € €s la propiedad experimentalmente determinada, cuyo numero de datos esta

representada en la sumatoria.

Para que la funcién sea realmente un minimo, debe cumplir con el criterio de la primera
derivada nula, lo cual define un sistema de cuatro ecuaciones no lineales en cuatro incognitas,
representadas por el vector x, que puede ser resuelto por métodos adecuados para ello, ya que
los sistemas resultantes de la aplicaciones de la regresion con minimos cuadrados
frecuentemente se encuentran mal condicionadas, por lo que los autores sugieren el método de
Greenstadt’’ para su resolucion. Esta metodologia se ha mostrado eficaz en su aplicacion al
ajuste de informacion en la region de una fase, pero sufre de la desventaja de que conduce a
diferencias en la reproduccion de la presién de saturacion experimental de las mezclas. Esto
se debe a que los parametros “Q,” y “C,” calculados en el segundo paso, son diferentes de los
empleados para obtener el coeficiente “k¢icn+” del primer paso, por lo que Trujillo y
Rodriguez modificaron el método original, de tal manera que los dos pasos se realicen en
forma iterativa, hasta que los cambios de las variables de iteracion sean menores a una
tolerancia prce:establf:cida28
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4.3.-Ajuste de la informacién experimental mediante Ia manipulacién de los coeficientes
_de interaccién binaria de los componentes hidrocarburos’

Slot-Petersen propone una metodologia basada en la suposicion de la existencia de una

relacion lineal entre el coeficiente de interaccién binario y la n-ésima potencia del peso

molecular de cada componente MW,. Matematicamente, las hipdtesis anteriores se combinan

cn las siguientes ecuaciones:

kij = ai“MW,-" +b;, (159)
donde :
a = - __’{CJ—CN+___; (]60)
MWCN+ "MWJ
Y
bi=-MWi""‘ai. ([6])

La ecuacion anterior representa un comportamiento lineal de MW" contra k;. Cuando n toma
¢l valor de 0, la ecuacion para determinar los coeficientes de interaccion se convierte en:

[MW,J
o
k, =k T (162)

=HR_one
! ]n MWC‘N+
MY,

El método de Slot-Petersen en su forma original puede resumirse en los pasos siguientes:
1) Escoger el valor de la potencia "n".
2} Escoger ¢l nimero de coeficientes de interaccion binaria diferentes de 0.
3) Escoger el valor de las relaciones R; . Las constantes R; son los factores de
proporcionalidad.requeridos por la suposicidn de la existencia de proporcionalidad
entre los coeficientes de interaccion binaria entre los componentes de la mezcla y la

fraccidn pesada anteriormente mencionada.

4) Estimar el valor numérico del coeficiente de interaccion binario entre el metano y la
fraccion pesada (kci.ons).

5)Calcular los valores de las constantes a; y b; para la ecuacidn propuesta.
6)Calcular los coeficientes restantes mediante la funcion elegida.

7)Predecir la presion de saturacién mediante la ecuacion de estado
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8)Verificar que la presion de saturacion predicha se ajuste a la presion de saturacion
actual. Si se presenta un ajuste razonable' puede continuarse con el paso siguiente, si no
es asi, se debera regresar al paso 4 y estimar un nuevo valor para el coeficiente de Ia
fraccion pesada y el metano, lo que puede lograrse mediante un proceso de ensaye y
error, el cual hard que el proceso converja rapidamente a la presion que esta siendo
ajustada con la precision requerida.

9)Simular el experimento de expansién para los casos en que se tenga disponibilidad de datos
de laboratorio (expansion a composicién constante, liberacion diferencial, agotamiento a
volumen constante)

10)Verificar el ajuste entre los datos de laboratorio y la prediccion de la ecuacion de
estado. Si existe una coincidencia razonable', el proceso estara terminado, si no, es
necesario recomenzar todo el proceso, eligiendo una nueva relacién para los
coeficientes y un nuevo valor de la potencia n”.

La ventaja de este método es la capacidad de asignar coeficientes de interaccion binaria entre
un numero definido de componentes de manera répida y consistente variando un nimero
reducido de parametros gue no afectan el calculo de las variables de la ecuacion de estado

elegida:

A)EL valor de la potencta 'n”
B)EI numero de coeficientes diferentes de cero
C)EI valor de las constantes R,

En este trabajo, se ha realizado una modificacién al método. En vez de realizar los pasos 4,7y
8 como lo propone Slot-Petersen, con el valor conocido de la presion de saturacion, se
introduce el coeficiente de interaccion binaria entre el metano y la fraccion pesada “kcrens”
como incognita en el calculo de la presién de saturacion 7728 'y obteniéndose el valor del
coeficientes que reproduce el valor de la presion de saturacion y caiculandose el resto de los
coeficientes de la manera propuesta en el método. Esta modificacién reduce el nimero de
variables controladas por el usuario a la potencia “n”, al valor de “R;” y al numero de
coeficientes diferentes de cero.

A fin de no perder tiempo de analisis sumamente valioso, es necesario verificar la consistencia
de los datos experimentales antes de proceder a la prediccion del comportamiento del sistema
y al ajuste de la ecuacién de estado®.

Esta técnica es la base para los modelos desarrollados en este trabajo y que seran aplicados a
los casos seleccionados, mostrandose los resultados obtenidos en el capitulo siguiente



CAPITULO 5

APLICACIONES Y DISCUSION DE RESULTADOS MEDIANTE

LA METODOLOGIA PROPUESTA
Las técnicas descritas en los capitulos anteriores, se programaron en una serie de modelos de
computadora, a fin de contar con herramientas que permitan, tanto caracterizar una fraccién
pesada mediante el enfoque probabilistico como proceder al ajuste de la ecuacion de estado,
al proporcionarle al modelo correspondiente, la informacion experimental con que se cuente,
va que los modelos permiten la simulacién de las pruebas de agotamiento a volumen constante
y de expansién a composicion constante, pruebas que se encuentran descritas en el Apéndice
F.

El modelo para el ajuste sera probado con la mezcla reportada experimentalmente por Core
Laboratories’ y estudiada por Trujillo®™, asi como la mezcla reportada por Energy
Laboratories’ y usada por Fong”™ y y algunas mezclas artificiales publicadas en la
literatura"?*** | debido a que representan un conjunto amplio de condiciones de presién y
temperatura, ademas de haber sido analizadas previamente bajo diferentes enfoques para su
ajuste.

Mezclas utilizadas en el estudio

Las mezclas analizadas corresponden a yacimientos de aceite volatil y de gas y condensado
(definidos en el Apéndice F), ya que los fluidos de estos yacimientos exhiben un
comportamiento termodindmico mas complejo que los correspondientes a aceites negros y de
pas seco, debido a que se trata de mezclas de composicién variable, es decir, que la
composicion cambia a medida que la presién disminuye, y presentan fenémenos de
condensacién retrograda. A continuaci6n se presenta una informacion resumida de las mezclas

utilizadas.

Mezcla S2'
Esta mezcla esta identificada como un aceite volatil y proviene de una recombinacion de

aceites y gases de separador provenientes de un yacimiento de gas y condensado retrégrado, y
presenta una presion de burbujeo de 3809 Ib/pg® a 163 °F. Se conté con una curva de
saturacién de liquido, obtenida de una prueba de expansién a composicion constante reportada

por Slot-Petersen.

Mezcla S3!
Del mismo origen que la mezcla anterior, esta mezcla presenta una presion de rocio de 3941

Ib/pg’ a 163 °F, teniéndose también una curva de saturacién de liquido de expansion a
composicion constante reportada por Slot-Petersen. Para esta mezcla y la anterior, se cuenta
con un anélisis extendido parcial de la fraccion pesada de ocho pseudocomponentes, hasta una
fraccion de 475 °F de punto de ebullicion normal y las propiedades criticas, pesos moleculares
y densidades relativas de cada pseudocomponente. Esta mezcla fué usada por Whitson en su
trabajo sobre el efecto de las propiedades criticas de la fraccion pesada en los calculos de

equilibrio de fases'’.



Mezcla 1%°

Corresponde a un gas natural publicado en la literatura, el cual presenta una presién de rocio
de 3025 Ib/pg’ a 325 °F. Se cuenta para esta mezcla con las curvas de volumen relativo y
factor de compresibitidad del gas de una prueba de expansién a composicion constante.

Mezcla 2°

Mezcla reportada por Energy Laboratories y utilizada en el estudio de Fong relacionado con la
simulacion del campo Jujo-Tecominoacan®®, corresponde a un aceite ligero, con una presién
de burbujeo de 3732 Ib/pg” a una temperatura de 309 °F. De esta mezcla se cuenta con la
informacion de un andlisis de agotamiento a volumen constante.

Mezcla 3?

Mezcla reportada por Core Laboratories, corresponde a un gas y condensado, proveniente del
pozo Giraldas 32, ubicado en el estado de Tabasco. Este fluido exhibe una presion de rocio de
6605 lb/p,g2 a una temperatura de 277 ° F. De esta mezcia se cuenta con un analisis de
agotamiento a volumen constante y un analisis extendido parcial de la fraccién pesada.

Mezcla 47

Identificada como aceite 4 en el trabajo de Smart y Coats , corresponde a un aceite volatil, con
presion de burbujeo de 2547 Ib/pg® a 250 ° F. De este fluido se cuenta con una curva de
volumen relativo obtenida de una expansidn a composicion constante.

En las tablas de las paginas siguientes, se amplia la informacién de los parrafos anteriores

TABLA 5.1.- INFORMACION COMPOSICIONAL DE LA MEZCLA S2

COMPONENTE FRACCION MOLAR

N; 0.0153

G 0.6526

Cco, 0.0156

C; 0.0701

C; 0.0427

i-C, 0.0123
N-C, 0.0285

i-Cs 0.0149
n-Cs 0.0177
150 °F, P.E.N. 0.0255
200 "F, P.E.N. 0.0195
250°F, P.E.N. 0.0121
300°F, P.E.N. 0.0083
350°F, P.E.N. 0.0139
400°F, P.E.N, 0.0138
450°F,P.E.N. 0.0223
475°F, P.E.N. 0.0149

PRESION DE SATURACION = 3809 ib/pg®
PESO MOLECULAR MW, =132



TABLA 3.2..INFORMACION COMPOSICIONAL DE LA MEZCLA S3
FRACCION MOLAR

COMPONENTE
N;
C,

150 °F, P.E.N.

200 °F, P.E.N.

250 °F, P.E.N.

300°F, P.E.N.

350 °F, P.E.N.

400 °F, P-E.N.

450 °F, P.E.N.

475 °F, P.E.N.
PRESION DE SATURACION=3941 Ib/pg’
PESO MOLECULAR MW.=132

TABLA 5.3.-INFORMACION COMPOSICIONAL DE LA MEZCLA 1
FRACCION MOLAR

COMPONENTE

Cn
PRESION DE SATURACION=3025 Ib/pg’
PESO MOLECULAR MW =148
DENSIDAD RELATIVA 7. = 0.8044

0.0158
0.6715
0.0159
0.0699
0.0410
0.0114
0.0266
0.0137
0.0162
0.0232
0.0177
0.0109
0.0075
0.0125
0.0125
0.0202
0.0135

0.0567
0.4574
0.0226
0.1147
0.0759
0.0638
0.0431
0.0592
0.1066
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TABLA 5.4.-INFORMACION COMPOSICIONAL DE LA MEZCLA 2

COMPONENTE FRACCION MOLAR
N, 0.0052
C 0.4117
CO, 0.0150
H,S8 0.0050
C; 0.1033
Cs 0.0701
i-C,4 0.0134
n-C; 0.0350
i-Cs 0.0138
n-Cs 0.0202

Cs 0.0270
C-. 0.2803

PRESION DE SATURACION=3732 Ib/pg’
PESO MOLECULAR MW, = 203
DENSIDAD RELATIVA y.=0.8341

TABLA 5.5.-INFORMACION COMPOSICIONAL DE LA MEZCLA 3

COMPONENTE FRACCION MOLAR
N, 0.0164
C, 0.6938

CcO, 0.0274
H,S 0.0014
C 0.0752
Cs 0.0374
i-Cy 0.0086
n-C, 0.0165
i-Cs 0.0075
n-Cs 0.0083
Cs 0.0100
F; 0.0124
Fq 0.0133
Fo 0.0132
Fio 0.0096
F, 0.0077
Fi 0.0052
) 0.0042
Fiq 0.0046
Fis 0.0034
Fis 0.0034
Fir 0.0031
Fis 0.0028
Fio 0.0026
Faor 0.0120

PRESION DE SATURACION=6605 1b/pg’
PESO MOELCULAR MW,=190
DENSIDAD RELATIVA y¢, =0.83



TABLA 5.6.-INFORMACION COMPOSICIONAL DE LA MEZCLA 4

COMPONENTE FRACCION MOLAR
N; 0.0011
C 0.3521
Cco, 0.0235
Cz 0.0672
Cs 0.6240
n-C; 0.0266
ﬂ-Cs 0.0162
Cs. 0.0232
Co. 0.0177

PRESION DE SATURACION=2547 Ib/pg’
PESO MOLECULAR MW,,=213
DENSIDAD RELATIVA y¢r, = 0.8405

Caracterizacién de las fracciones pesadas

Para los casos de las mezclas S2 y S3, no se llevé a cabo ningtin tipo de caracterizacion de las
fracctones pesadas, ya que se disponia de las propiedades necesarias para el uso de la ecuacion
de estado de cada fraccion de punto de ebullicion normal P.E.N., de acuerdo a la tabla

siguiente:

TABLA 5.7.-PROPIEDADES FiSICAS Y CRITICAS DE LA FRACCION PESADA DE
LAS MEZCLAS $2 Y $3 REPORTADAS POR SLOT PETERSEN.

FRACCION y MW Pe(lb/pg’) Te('R) ©
150 'F, P.E.N. 0.6793 89 437.49 934.85 0.318
200 "F, P.E.N. 0.7175 98 433.93 983.62 0.346
250 °F,P.E.N, 0.7396 110 409.6 1023.71 0.3453
300 °F, P.E.N. 0.7535 121 386.93 1053.70 0.3851
350 °F, P.E.N. 0.7621 131 367.67 1077.32 0.3974
400 "F, P.E.N. 0.7742 144 346.31 1107.9 0.4111
450 °F, P.E.N. 0.7852 165 315.69 1148.27 0.4259
475 "F, P.E.N. 0.8133 216 264.51 1239.04 0.5126

Para las mezclas donde no se tenia un analists extendido parcial se aplico originalmente el
método modificado de Whitson®, presentado en el capitulo 5, a fin de expander las fracciones
pesadas en un nimero arbitrario de 4 pseudo-componentes, de acuerdo a las ideas de Smart y
Coats™ acerca de la ventaja de usar pocos pseudo-componentes, pero se observd que, en la
mayoria de los casos, las mejoras obtenidas eran poco importantes comparadas con el uso de
las correlaciones para propiedades fisicas y criticas de Riazi-Daubert y Kesler-Lee, el peso
molecular y densidad relativa de la fraccion pesada observados, y solo se conservd como
gjemplo la caracterizacion obtenida para la mezcla 1.

El caso de fa muestra 3 se traté de manera diferente, ya que, al tener un anatisis extendido
parciat, se usaron las expresiones (147)-(149) conjuntamente con el nomograma de! apéndice
D* para expander la fraccion pesada hasta Cis, procediendo posteriormente a su
reagrupamiento en un pseudo-componente.
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Los resultados finales de la caracterizacion se presentan a continuacion:

TABLA 5.8.-CARACTERIZACION DE LA FRACCION PESADA PARA LA

’ MEZCLA 1
FRACCION MW Pe(Ib/pg’) Te(°R) ®
MOLAR
0.0621 111.9299 425.5547 582.9581 0.3576
0.0395 182,219 292.0994 797.4243 0.5884
0.0049 320.0528 1712192 1093.6993 0.9724
0.0001 560 84.6205 1460.3534 1.4693

Los valores del modelo con que se obtuvieron estos resultados de fraccion molar y peso
molecular fueron a=1, My=560, n=96 y una densidad relativa de la Gltima fraccion de 1.0135,
necesaria para calcular la primera aproximacion del kcj.cn+mediante la correlacion de
Katz*™*. Los valores seleccionados predicen exactamente los valores observados de la fraccion
molar y del peso molecular de la fraccion C;,. de esta mezcia.

TABLA 5.9.-CARACTERIZACION DEFINITIVA DE LAS MEZCLAS 2,3 Y 4.

MEZCLA MW Pc(Ib/pg?) Te("R) o ¥
2 203 263.2476 835.757 0.651844 0.8341
3 190 281.0805 810.690 0.611000 0.8300
4 213 260.6676 867.650 0.605380 0.8405

* Los valores del modelo para la mezcla 3 fueron de a=0.47 y n=100, obtenidos mediante una
interpolacion spline en dos dimensiones sobre las 48 curvas del nomograma. La distribucion
de! peso molecular obtenido se presenta en la Figura 5.1:
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FIG.5.1.-DISTRIBUCION DE LA FRACCION MOLAR DE L.A FRACCION PESADA
EN LA MEZCLA 3.




En la curva de distribucién de la fraccion molar para esta mezcla, la seccién (A)-(B) fué
reportada del anélisis de la fraccion pesada del separador de liquido y representa la parte
discreta en que se puede representar algunos de los pseudocomponentes de la fraccion pesada,
en tanto que la seccion (B)-(C) fué obtenida mediante el modelo de distribucién pudiendo
observarse el cardcter continuo de la misma.

Programas de cémputo para la metodologia de la funcién binaria

Se elaboraron 4 programas de computo, escritos en lenguaje BASIC, con los que es posible
realizar el ajuste de la presion de saturacion y la simulacién de la prueba disponible con la
mezcla a analizar. Estos programas contemplan la opcién de simular pruebas de expansion a
composicion constante 6 de agotamiento a volumen constante, estando los modulos
correspondientes basados en los lineamientos propuestos por Ahmed’ para la simulacién de
pruebas de laboratorio.

En estos programas existe la posibilidad de escoger la ecuacion de trabajo entre las ecuaciones
de Soave-Redlich-Kwong, la de Peng-Robinson 6 la de Schmidt-Wenze!l, ademas de contar
con los médulos donde se encuentran programadas las expresiones que definen las derivadas
analiticas de la fugacidad con respecto a la presién, a la composicion y al coeficiente de
interaccion binaria entre el metano y la fraccion pesada kcj.cn+ asi como de hacer uso de un
método hibrido de aproximaciones sucesivas-Newton-Raphson de variables minimas para los
calculos de equilibrio de fases y prediccién de la presion de saturacion.

Los programas requieren como informacién de entrada el nimero de componentes de la
mezcla, el nimero de etapas del experimento, una serie de identificadores de informacion
acerca de la prueba y de la informaciéon disponible, la ecuacion de estado a elegir, la
informacion composicional de la mezcla, asi como las propiedades de cada componente,
ademas del peso molecular del C;, y densidad relativa de la fraccion pesada yeps.

El proceso de ajustar la presién de saturacién se basa en encontrar el coeficiente k¢ y.on+ que,
en unién con la funcidn binana, reproduzca dicha presion de saturacion de la fase, de ahi que
se requiera una primera aproximacion de este coeficiente, dado por la expresion propuesta por
Katz*"® y que es funcién de la densidad relativa de la fraccion yeys:

k® crene = 0.1275 yene -0.0579 (163)

En las primeras etapas de este estudio se not6 que la correlacion de Wilson™'® como primera
aproximacion de las constantes de equilibrio K; no preporcionaba resultados adecuados para
los célculos de equilibrio de fases y de ajuste de la presion de saturacion a altas presiones, al
requerir un namero de iteraciones muy grande y tender a converger a una solucién
inaceptable, por lo que se selecciond la correlacion de Varotsis* descrita en el apéndice E,
que es la utilizada por los programas.

Después de revisar algunas bases de datos de coeficientes de interaccion binana entre
hidrocarburos y no hidrocarburos asi como entre no hidrocarburos para las ecuaciones de
estado de Soave-Redlich-Kwong y de Peng-Robinson'*2%3%40:3034 s docidié que el programa
usara los coeficientes publicados por Grabosky y Daubert’® para los coeficientes no
hidrocarburos-no hidrocarburos y los propuestos por Slot-Petersen' para las interacciones no
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hidrocarburos-hidrocarburos, al observarse que los valores de estos coeficientes no variaban
en forma importante de una referencia a otra.

Se presenta en la Tabla 5.10 una muestra del archivo de datos usado por los programas:

TABLA 5.10.- MUESTRA DEL ARCHIVO DE DATOS PARA LOS PROGRAMAS DE

COMPUTO.
17 16 .-Numero de componentes y de etapas del experimento.
2 .-Identificador de fase, 1=fase liquida, 2=fase vapor.
39411636  .-Presion (Ib/pg?), temperatura(’F) y valor de “n” en la funcion binaria.
11 -ldentificador de la prueba y del conjunto de informacion disponible.
3 ~Seleccion de la ecuacion de estado, 1=8.R.K.,2=P.R,3=S.W.

0.0158 28.0134 493.1-232.51 0.0372 0

0.0159 4401 1071 8791 0.2667 0

0.6715 16.043 666.4 -116.67 0.0104 0

0.0699 30.070 706.5 89.92 0.0979 0.9

0.0410 44.097 616 206.06 0.1522 09

0.0114 58.123 5279 27640 0.1852 09

0.0266 58.123 550.6 30562 0.1995 0.9

0.0137 72.15 4904 369.1 0228 09

0.0162 72.15 4886 3858 0.2514 0.9 .-Informacién composicional de la mezciay
0.0232 89 43749 47485 0318 valor de la constante de proporcionalidad R,
0.0177 98 433,93 523.62 0.346 de la funcién binaria

0.0109 110  409.6 563.71 0.3453
0.0075121  386.93 593.7 0.3851
0.0125 131  367.67 617.32 0.3974
0.0125 144  346.31 6479 04111
0.0202 165 315.69 688.27 04529
0.0135216 26451 779.04 0.5126
39410

3900 0.3828

3860 0.4037

3814 0.4146

3774 04214

3684 0.4201

3590 0.4171 -Informacioén experimental.

3507 0.4157

3410 0.4095

3233 0.3936

3026 0.3728

2629 0.3263

2235 0.2748

0.8133 132 .-Densidad relativa de la fraccion pesada yen+ y peso molecular de la fraccion Cy.

OO O OO0 OO
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Las condiciones iniciales de corrida, es decir, aquellos valores y correlaciones con los que se
inicializa el calculo del ajuste de la presion de saturacién y de la simulacion de la prueba

disponible, se muestran en la Tabla 5.11:

TABLA 5.11.-CONDICIONES DE INICIO PARA LOS CASOS ANALIZADOS

MEZCLA | EDE No. DE CORR. CORR. Psat PRUEBA

COMPONEN- | PARAK,' | PARA A A

TES kenone. | SIMULAR | SIMULAR
SRK

S2 PR 17 VAROTSIS| KATZ | BURBUA | E.C.C.
SW
SRK

S3 PR 17 VAROTSIS | KATZ ROCIO E.C.C.
SW
SRK

1 PR 9 VAROTSIS | KATZ ROCIO E.C.C’
SW
SRK

2 PR 12 VAROTSIS| KATZ |BURBUJA| AV.C
SW
2 SRK

PSEUDO- | PR 7 VAROTSIS| KATZ |BURBUJA| A.V.C
IZADA SW
SRK

3 PR 12 WILSON KATZ ROCIO AV.C
SW
SRK

4 PR 7 VAROTSIS| KATZ |BURBUJA| E.C.C
SW

"Las siglas E.C.C corresponden a la prueba de expansién a composicion constante y las de

A.V.C. a la prueba de agotamiento a volumen constante.

65



Resultados obtenidos por los programas de computo
Los programas de cémputo se aplicaron a las 6 mezclas descritas anteriormente con los

resultados que a continuacion se discuten:

1 -

—— S.P

_’(':)" —B— SRK

go —a— PR

© 5 1 —~—-SW
=
h

0 T T 1 1

0 1000 2000 3000 4000
PRESION(Ib/pg2)

FIG.5.2.-VALORES OBSERVADOS Y CALCULADOS PARA LA MEZCLA S2

Las observaciones reportadas por Slot-Petersen se encuentran representadas por “S-P” y los
resultados obtenidos con las ecuaciones de estado por “SRK”, “PR” y “SW™. De la Figura 5.2,
se pucde observar que las tres ecuaciones proporcionan una respuesta para la saturacion de
liquido “SI” muy semejante, ademas de reproducir la presion de saturacién exactamente. Los

datos obtenidos mediante la funcién binaria se dan en la Tabla 5.12;

TABLA 5.12.-VALORES UTILIZADOS Y CALCULADOS PARA LA MEZCLA S2
K’cr-one kct.one Kz 0 Psat CALC,

ECUACION POTENCIA RAZON
DE “n” R, (lb/pgz)
ESTADO
S.R.K 7 0.6 EC.(166)  0.265600 C,-nCy  3809.4567
P.R. 5 0.6 EC.(166)  0.211840 C,-nC,  3809.0230
S.W. 7 0.9 EC.(166)  0.249877 C, -nCs;  3808.9900

Las simulaciones para las mezclas S2 y S3 se realizaron a fin de verificar que la funcién
binaria puede utilizarse con cualquier ecuacion de estado, ya que si bien Slot-Petersen habia
expuesto esta situacion, realizé su analisis Unicamente con la ecuacion de Peng-Robinson y la

validez de su aseveracién queda demostrada en la Tablas 5.12y 5.13 y Figura 5.2.y 5.3.
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FIG.5.3.- VALORES OBSERVADOS Y CALCULADOS PARA LA MEZCLA 83

TABLA 5.13.-VALORES UTILIZADOS Y CALCULADOS PARA LA MEZCLA S3

ECUACION POTENCIA RELACION Kouow — Kenow l;#0  PsatCALC.
DE n R;

ESTADO

S.RK 4 1 EC.(166) 0.19992753  C;-nC;  3941.02376
P.R. 6 0.7 EC.(166) 024492440 C;-nCs  3941.0533
S.W 6 0.9 EC.(166) 021789000 C;-nC;  3941.0013

De los resultados obtenidos para la mezcla S3, presentados en la Figura 5.3 y en la Tabla 5. 13,
se observa que las tres ecuaciones de estado han podido representar de manera razonable a la
condensacion retrograda, fenémeno que normalmente una ecuacion de estado no €s capaz de
reproducir de manera adecuada cuando no se toman precauciones para el calculo.

A continuacion, se presentan los resultados para las mezclas de hidrocarburos publicadas, pero
como en algunos casos se cuenta con varios conjuntos de informacion, se mostraran en forma
grafica los valores observados y calculados por medio de las ecuaciones de estado.

Mezcla 1
De la Tabla 5.14, se observa que la expresion de Katz para la primera aproximacion del ke;.

ons NO fué adecuada para el calculo, debiéndose dar una aproximacion arbitraria para ¢l caso
de Soave y Peng-Robinson. Debido a que no se obtenia convergencia durante el calculo, pero
se ohservaba una cierta estabilizacién del modelo alrededor de 0.2, se interrumpio la
simulacion y se asigno a la nueva corrida el valor de 0.2 ya mencionado para la aproximacion

inicial de kc|.(_'N+.

TABLA 5.14.-VALORES UTILIZADOS Y CALCULADOS PARA LA MEZCLA 1

ECUACION POTENCIA RELACION Keoew  kaess k;#20  Psat CALC.
DE “n” R;
ESTADO
S.R.K 6 0.7 0.2 0.353148  C;-C;  3024.860
P.R. 5 0.7 0.2 0308877  C;-C¢  3025.155
S.W. 2 0.1 EC.(166)  -1.06282 C;-Cs  3025.000
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FIG.5.4.-FACTOR Zg OBSERVADO Y CALCULADO PARA LA MEZCLA 1

De la Figura 5.4 para el factor de compresibilidad Zg, se observa que la ecuacién de Soave-
Redlich-Kwong proporciona una aproximacion mas cercana a la curva de resultados
observados en el laboratorio, en tanto que las ecuaciones de Peng-Robinson y Schmidt-

Wenzel muestran respuestas muy similares entre si.

2.75 -
c
§ —&— Coats
8 —8— SRK
£ 1.625 -
= —k— PR
? B
g —— SW
A
0.5 Y v
0 5000 10000
PRESION(Ib/pg2)

FIGURA 5.5-VOLUMEN RELATIVO OBSERVADO Y CALCULADO PARA LA
MEZCLA 1

En la Figura 5.5, se observa que las tres ecuaciones de estado reproducen los datos

experimentales con un alto grado de precision al emplear los datos mostrados en la Tabla
5.14, tanto en la regidn de una fase (A)-(B) como en la de dos fases (B)-(C).
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Mezcla 2

En relacién a la mezcla 2, se reproduce informacién de un fluido analizado mediante una
prucba de agotamiento a volumen constante.

TABLA 5.15.-VALORES UTILIZADOS Y CALCULADOS PARA LA MEZCLA 2

ECUACION POTENCIA RELACION Kcrons Ker.one Psat CALC.
DE n” Ri
ESTADO
S.R.K 9 0.7709 EC.(166)  0.15189 3731.999
P.R. 1 0.9000 EC.(166)  0.08626 3731.999
S.W. 2 0.5050 EC(166)  0.064036 3731.999

TABLA 5.16-FACTOR DE COMPRESIBILIDAD Zg OBSERVADO Y CALCULADO

PARA LA MEZCLA 2.
PRESION Zg g Zg Zg
(Ib/pg?) (Energy Labs.) (SRK) (PR) (SW)

3205 0.892 0.9436 0.88901 0.92792

2821 0.883 0.9303 0.88067 0.91805

2406 0.886 0.9208 0.87537 0.91134

1629 0.900 0.9172 0.88180 (.91095

1222 0.914 0.9224 0.89330 0.91720

712 0.945 0.9369 0.91735 0.93270
*%DES.PROM.= 3.12 1.502 2.2875
*Este porcentaje de desviacion se calculo como:;

: 100 &|Vo, - Ve,
%DES PROM . = -—— Z o donde Vo es el valor observado, V¢ el valor calculado ,n

n o o,

el numero de puntos .

En la Tabla 5.16 se observa que, 12 ecuacion de Peng-Robinson presenta la aproximacion mas
cercana al valor observado, en tanto que las ecuaciones de Soave-Redlich-Kwong y Schmidt-
Wenzel muestran un comportamiento similar pero predicen valores mayores que los
observados, ain cuando su porcentaje de desviacién promedio se encuentra en niveles
aceptables.
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FIG.5.6.-GAS PRODUCIDO ACUMULADO Gp OBSERVADO Y CALCULADO PARA
LA MEZCLA 2

En la Figura 5.6, nuevamente se observa la estrecha coincidencia entre los valores calculados
con las tres ecuaciones de estado y los valores observados ain tomando en cuenta la diferencia

entre los factores de compresibilidad Zg mostrados en la Tabla 5.16.

- —&— Energy
§ Labs.
g 0.825 - —=—SRK
&
7] —A—PR
0.65 4 r 1 —— SW
700 2250 3800

PRESION(Ib/pg2)

F1G.5.7-SATURACION DE LiQUIDO OBSERVADA Y CALCULADA PAR LA
MEZCLA 2,

En la Figura 5.7, se observa que la respuesta de la ecuacidn de Schmidt-Wenzel no es muy
buena para las primeras dos etapas del proceso de agotamiento, regresando a rangos
razonables en etapas posteriores, en tanto que la respuesta de las ecuaciones de Soave y Peng-

Robinson es muy semejante a la reportada por Energy Laboratories
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Para observar el comportamiento de la funcién binaria bajo nuevas condlclones se llevo a
cabo una serie de pruebas con la mezcla pseudoizada usada por Fong*®, presentandose la
informacion de la mezcla pseudoizada en la Tabla 5.17:

TABLA 5.17.- MEZCLA 2 PSEUDOIZADA SEGUN FONG™

COMPONENTE 2 MW, Pe(Ib/pg’) Tei (°F) ®
G, 0.4169 16.1923 665.59 -118.04 0.0133
G, 0.1233 31.9525 176.18 94.82 0.1143
G, 0.0701 44.097 618.7 205.97 0.1524
G, 0.484 58.124 544.67 297.17 0.1965
Gs 0.634 72.151 487.07 378.89 0.2411
Gs 0.24470012 |  147.4148 347.75 659.4 0.4664
G; 0.06259988 |  358.9353 145.56 1115.14 1.0544

Y los valores obtenidos son:

TABLA 5.18.-VALORES UTILIZADOS Y CALCULADOS PARA LA MEZCLA 2

PSEUDOIZADA
ECUACION | POTENCIA | RELACION K crone Kci-cns Psat CALC.
DE ESTADO “n” R (Ib/pg’)
S.R.K 1 0.7685 EC.{166) 0.32350 3732.062
P.R. 5 0.7000 EC.(166) 0.26355 3732.048
S.W. 2 0.7590 EC.(166) 0.26355 3731.996

Para este caso se consideraron los coeficientes diferentes de cero del grupo G, al grupo G; con
todas las ecuaciones.

Los resultados de la simulacion se presentan a continuacion:

TABLA 5.19.- FACTOR DE COMPRESIBILIDAD Zg OBSERVADO Y CALCULADO
PARA LA MEZCLA 2 PSEUDOIZADA.

PRESION Zg Zg Zg 7g
(Ib/pg?) (Energy Labs.) (SRK) (PR) (SW)

i 3205 0.892 0.92190 0.82380 0.86860
2821 0.883 0.91150 0.83080 0.86810

2406 0.886 0.92580 0.83950 0.87133

1629 0.900 0.90903 0.86390 0.88734

1222 0.914 0.91700 0.88170 0.90060

717 0.945 0.93360 0.91037 0.92300
%DES,PROM= 1.82 5 1.8612
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FIG.5.9.- SATURACION DE LiQUIDO S1 OBSERVADA Y CALCULADA PARA LA
MEZCLA 2 PSEUDQIZADA

De las Figuras 5.8 y 5.9, se observa una comportamiento semejante al observado par la mezcla
normal, si bien, la ecuacion de Schmidt-Wenzel exhibe un comportamiento deficiente para el

catcuto de la saturacion de liquido en la Figura 5.9.

Mezcla 3
La mezcla 3 presenta una serie de caracteristicas muy especiales, siendo la mas evidente la

presencia de dos fases a la presion mas grande de todas las mezclas de hidrocarburos
empleadas en esta tesis, de ahi que se tuvieran una serie de problemas relacionados con la
aproximacién inicial de las constantes de equilibrio mediante la correlacion de Varotsis,
utilizada en las mezclas anteriores y con la mezcla 4, a cual presenta un limite en relacion a la
presion de S000 Ib/pg’, por lo que se realiz un andlisis comparativo entre estas dos
correlaciones y empleando la ecuacién de estado de Peng-Robinson, los resultados se
muestran en Ja Tabla 5.20 y en las Figuras 5.10 a 5.13 para la funcién binaria usando cada

correlacion.
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TABLA 5.20.- DATOS DE LA FUNCION BINARIA PARA LA ECUACION DE
ESTADO DE PENG-ROBINSON Y LAS CORRELACIONES DE VAROTSIS Y

' WILSON
CORRELACION  POTENCIA RELACION K’cioxe kaew Kk 20 Psat.CALC
“n" Ri .
WILSON 1 0.9300 EC.(166) 0375930 C,-Ci;. 6604.9989
VAROTSIS 1 0.9545 EC.(166) 0.259305 C,-C:. 6605.9102

Cabe hacer notar que los resultados obtenidos basados en la informacién de la Tabla 5.20
tienen diferencias en algunos valores clave, como pueden ser el valor del factor de
compresibilidad del gas y de la saturacién de liquido a 5700 lb/pgz, debido a que Ia
correlacién de Varotsis tiene un limite divisorio a 5000 1b/pg’.

1.42 -
—&— Core Labs.
's; 1.11 - —— PR-WILSON
—a— PR-
VAROSIS
0.8 T -
700 3700 6700

PRESION(Ib/pg2)

FIG 5.10.-FACTOR DE COMPRESIBILIDAD PEL GAS OBSERVADO Y
CALCULADO PARA LA MEZCLA 3.

De la Figura 5.10, se observa que la respuesta obtenida por la correlacién de Varotsis para los
valores iniciales de las constantes de equilibrio, es de mejor calidad que la de Wilson a
excepcion del valor calculado a 5700 1b/pg’, falla que se ve reproducida en algunos de los
conjuntos restantes de informacion.
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——o—Core Labs.
ﬁ - —i— PR-WILSON
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0.6 T T 1
700 3700 6700
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FIG 5.11.-FACTOR DE DESVIACION DE DOS FASES OBSERVADO Y
CALCULADO PARA LA MEZCLA 3.
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En la Figura 5.11, se observa nuevamente el mejor desempefio de la correlacion de Varotsis,
aunque la correlacion de Wilson proporciona valores razonables para esta variable.

A continuacidn, se presentan las figuras 5.12 y 5.13, correspondientes al gas producido
acumulado y a la saturacion de liquido correspondientes a esta mezcia,

0.8
—_ —— Core Labs.
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FIG.5.12.-GAS PRODUCIDO ACUMULADO CALCULADO Y OBSERVADO PARA
LA MEZCLA 3.
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FIG.5.13.- SATURACION DE LIQUIDO OBSERVADA Y CALCULADA PARA LA
MEZCLA 3.

Al observarse que para las dos ecuaciones de estado restantes, el resultado era el mismo, con
la anomalia presente en la etapa de 5700 Ib/pg’ y el comparativamente mejor comportamiento
de la correlacién de Wilson, se realizo el analisis con las ecuaciones de estado de Soave-

Redlich-Kwong y Schmidt-Wenzel usando esta ultima correlacion, y cuyos resultados se
muestran en la Tabla 5.21 y en las Figuras 5.14 a 5.17.



TABLA 5.21.-VALORES UTILIZADOS Y CALCULADOS PARA LA MEZCLA 3

ECUACION | POTENCIA | RELACION | K'cicne | Kerons k,;#0 |PsatCALC.
DE ESTADO “n” R
S.R.K 1 0.9590 Katz | 040965 C,-Cs | 6604.9999
P.R. 1 0.9545 Katz | 037593 C;-Cs | 6604.9989
S.W 3 0.9560 Katz | 0.39923 Ci—Cs | 6605.6800
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F1G.5.14 .-FACTOR DE COMPRESIBILIDAD Zg OBSERVADO Y CALCULADO
PARA LA MEZCLA 3.

De la figura 5.14 se observa que los valores del factor de compresibilidad Zg calculados con
las ecuaciones de estado de Peng-Robinson y de Schmidt-Wenzel fueron los mas préximos a
los observados durante el proceso de agotamiento a volumen constante y muy similares entre
si, en tanto que la ecuacién de Soave-Redlich-Kwong tuvo una desviacion mayor. Las tres
ecuaciones de estado proporcionaron valores algo mayores a los observados.
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FIG.5.15 FACTOR DE DESVIACION DE DOS FASES Z2F OBSERVADO Y
CALCULADO PARA LA MEZCLA 3




En la Figura 5.15, se encuentra nuevamente que las tres ecuaciones de estado calculan valores
mayores del factor de desviacién de dos fases Z2F que los observados, presentandose
nuevamente una mayor desviacién para la ecuacion de Soave-Redlich-Kwong y valores muy
proximos entre si para las ecuaciones de estado de Peng-Robinson y Schmidt-Wenzel.
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FIGURA 5.16.- GAS PRODUCIDO ACUMULADO Gp OBSERVADO Y CALCULADO
PARA LA MEZCLA 3.

La Figura 5.16 muestra una coincidencia excelente para las tres ecuaciones de estado para el
gas producido acumulado durante la prueba
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FIGURA 5.17.- SATURACION DE LiQUIDO S| OBSERVADA Y CALCULADA PARA
LA MEZCLA3

En la Figura 5.17, se observa que las ecuaciones de Peng-Robinson y de Schmidt-Wenzel
calculan valores menores a los observados. Especificamente, los valores de la ecuacion de
Peng-Robinson se encuentran mas proximos que los de Schmidt-Wenzel, en tanto que los
calculados por la ecuacién de Soave-Redlich-Kwong, salvo el valor correspondiente a 5700
Ib/pg’, presentan una estrecha coincidencia con las observaciones del laboratorio.
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Mezcla 4

El caso de la mezcla 4, que se muestra a continuacion, fué analizada con la correlacion de
Varotsis para la primera aproximacion de las constantes de equilibrio y con las tres ecuaciones
de estado.

TABLA 5.22.-VALORES UTILIZADOS Y CALCULADOS PARA LA MEZCLA 4

ECUACION POTENCIA RELACION Klccx Kp.one ky#0  Psat CALC.
DE ESTADO “n” R
S.R.K 7 0.4 EC.(166)  0.2504 C;-Cs 2546.9930
P.R. 1 0.5 EC(166)  0.0616 C;-Cs 2546.9998
S.W, 1 0.6 EC(166)  0.0436 C;-C, 2546.9998
3.6
H ——SC
%]
o -8 SRK
g 2.25 - oR
? — SW
>
0.9
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FIG. 5.18.-VYOLUMEN RELATIVO CALCULADO Y OBSERVADO PARA LA
MEZCLA 4.

De los resultados mostrados en la Tabla 5.22 y en la Figura 5.18, se observa nuevamente el
buen desempefio de las tres ecuaciones de estado, y en el caso de esta mezcla, la ecuacién de
estado de Peng-Robinson y la de Schmidt-Wenzel obtienen una respuesta semejante y mas
cercana a los valores experimentales que la de Soave-Redlich-Kwong en la region de una fase

(A)-(B) como en la de dos fases (B)-(C).

Observaciones Generales
En general, y de acuerdo a los resultados obtenidos de las mezclas analizadas en esta tesis, [a

funcion binaria ha proporcionado una respuesta de buena calidad, dada su sencillez, en la
simulacién de pruebas de laboratorio mediante tres ecuaciones de estado de diferente grado de
complejidad, siendo la mas sencilla la ecuacion de Soave-Redlich-Kwong, pasando por la
ecuacion de Peng-Robinson como una ecuacion intermedia y la ecuacion de Schmidt-Wenzel
como la mas avanzada pero, si en alguna aplicacion se requiere mayor precision en las
predicciones con la ecuacion de estado elegida, la matriz de coeficientes k; . j obtenida de esta
metodologia puede ser usada en combinacién con métodos mds complejos como un paso

previo.

Esta técnica es de tipo semiautomatico, al variarse manualmente las variables de las que
depende el método, es decir, n y R;, de tal manera que el usuario pueda controlar el
desempefio del programa utilizado, asi, si se observa que durante la ejecucién del programa se
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generan datos ¢ salidas incongruentes, como fracciones molares negativas 6 mayores que uno,
el usuario puede interrumpir la corrida y empezar una nueva con otros valores de n y R;.

Aunque este procedimiento puede parecer ineficiente, se requieren sélo de algunos ensayos
para obtener los coeficientes de interaccién binaria “k; ;" que reproducen la presion de
saturacion y la informacién experimental disponible, mismos que pueden realizarse en un
corto intervalo de tiempo. Este intervalo varia de acuerdo con algunos factores , tales como la
experiencia del usuario en el uso de los programas de cémputo, la cantidad de informacidn
disponible para la simulacién, las condiciones del sistema en estudio e incluso el equipo de
computo utilizado, ademas de no descartar que el propio codigo de los programas no sea
totalmente eficiente de acuerdo a las reglas de programacion usadas por los especialistas

En los valores de la potencia “n” y de la relacién “R;” obtenidos para los casos de estudio, no
se observa una tendencia definida de estas variables como para establecer una relacién entre
éstas y las variables del sistema y asi obtener un modelo totalmente automético.

Una posible razon del comportamiento observado con el uso de las ecuaciones de estado y la
funcion binaria, en el calculo de! factor de compresibilidad Zg de la mezcla 2, es el efecto de
los coeficientes de interaccion hidrocarburo-no hidrocarburo usados por omision en los
modelos, ya que el valor de estos coeficientes se mantiene constantes para todas las mezclas
analizadas, sin importar la importancia del componente no hidrocarburo dentro de la mezcla,
aunque no debe descartarse el efecto del uso de correlaciones para el célculo de propiedades
de la fraccién pesada

La correlacion de Varotsis® ha necesitado de diferentes variantes para la obtencion de la
presion de convergencia Pk, mencionandose algunas en el Apéndice E, por 1o que una revision
y replanteamiento de la cormelacién son muy necesarios, dada la buena calidad de las
aproximaciones que proporciona, pero su utilidad se ve reducida por diversos detalles que el
autor no parece haber tomado en cuenta y que se han revelado de importancia en los casos
analizados en esta tesis, especificamente, la verificacién de los valores limite de la correlacion
alrededor de 5000 Ib/pg?, ademés de las expresiones para calcular la presién de convergencia
para mezclas que exhiban presion de rocio.
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CAPITULO 6
CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

CONCLUSIONES

El proposito principal de esta tesis ha sido presentar una metodologia semiautomatica para
ajustar una ecuacion de estado cubica generalizada a datos experimentales obtenidos de
mezclas de hidrocarburos, realizando previamente una caracterizacién de la fraccion pesada
C+ En la metodologia de ajuste se consideraron como variables de operacién a los
coeficientes de interaccion binaria entre los componentes hidrocarburos para reproducir los
datos de pruebas de expansién a composicion constante y de agotamiento a volumen
constante, cuyos resultados se han presentado en el capitulo 5.

Con base en los resultados obtenidos a lo largo de este estudio, se desprenden las conclusiones
siguientes:

1)Se ha planteado y utilizado una forma de ecuacién generalizada de estado, que puede ser
reducida a tres de las ecuaciones de estado mas populares dentro de la Industria Petrolera: la
ecuacion de Soave-Redlich-Kwong, la de Peng-Robinson y la de Schmidt-Wenzel®”.

2)Se han desarrollado las expresiones de las derivadas parciales analiticas de la fugacidad de
cada componente con respecto a la presion, la composicion y el coeficiente de interaccion
binaria entre el metano y la fraccion pesada kci.one+ correspmdigr;tgezs9 a la ecuacidn de estado
generalizada en una forma mas clara que sus versiones anteriores

3)Se ha propuesto un método general para la obtencién de las constantes criticas 2 de la
ecuacion de estado generalizada, basado en el método de Edmister y Lee''

4)Se ha utilizado el método de caracterizaciéon de Whitson'?°, basado en una funcion de
probabilidad, pero su uso en combinacién con la funcién binaria, no resulta en una mejoria
apreciable en comparacion con el uso de las propiedades observadas de la fraccion pesada y
correlaciones de propiedades fisicas y criticas.

5)Se han probado las correlaciones de Wilson’ y de Varotsis* para la obtencién de las
primeras aproximaciones de las constantes de equilibrio, aplicandolas en los calculos de
equilibrio de fases y prediccion de la presion de saturacion, encontrandose que la correlacién
de Wilson proporciona aproximaciones de menor calidad que la de Varotsis, pero ¢sta
correlacion, por su propia formulacién, tiene un desempeﬁo deficiente en los cilculos de
equilibrio de fases a presiones alrededor de las 5000 Ib/pg” , siendo su desempefio mejor que
et de la expresion de Wilson a presiones fuera de este rango.

6)Se ha presentado un método alterno para ajustar ecuaciones de estado de manera
semiautomatica, basado en la funcion binaria propuesta por Slot-Petersen’, el cual no requiere
de la variacion de las constantes criticas Q, , de la ecuacidn de estado eleglda, representado
por la modificacion de los coeficientes de interaccién binaria entre los componentes
hidrocarburos de la mezcla.
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7)Se ha aplicado la funcién binaria a seis mezclas de hidrocarburos, entre las que se cuentan
dos mezclas artificiales, dos mezclas publicadas en la literatura y 2 mezclas provenientes de
yacimientos nacionales, para las cuales se cuenta con informacion experimental de las
regiones de una y dos fases, asi como informacion de composicion variable, obteniéndose
resultados de buena calidad, dada la sencillez de la funcién binaria, asi como una
reproduccion exacta de la presion de saturacion de las mezclas analizadas.

8)La correlacion de Katz’™?® para la obtencién del kepcn+ , usada como primera
aproximacion, result6 adecuada en la mayoria de los casos, a excepcion de la mezcla 1.

9)Se ha verificado la observacién hecha por Whitson'”, acerca de que diferentes ecuaciones de
estado requieren de conjuntos diferentes de coeficientes de interaccion binaria, al observarse
que una misma mezcla puede ser reproducida adecuadamente por mas de una funcién binaria,
dependiendo de la ecuacion de estado utilizada

10)Del analisis de la mezcla 2, se observa que que el efecto sobre la simulacion de la proceso
de los coeficientes de interaccién binaria entre hidrocarburos y no hidrocarburos no ¢s tan
importante como la caracterizacion de la fraccion pesada Cj;:, ya que en la mezcla
pseudoizada se realizé la caracterizacion completa mediante una expansion y posterior
reagrupamiento en pseudocomponentes de la fraccion pesada, en tanto que en la mezcla
normal, s6lo se usaron correlaciones de propiedades fisicas y criticas,.

11) Dado el niimero reducido de mezclas analizadas con la funcién binaria, no es evidente la
relacion entre la potencia “n” y la relacion “R;” con las variables del sistema, tales como la
presion, la temperatura y propiedades de la fraccion pesada.

RECOMENDACIONES
1)Dada la forma particular de la ecuacion de estado generalizada, es posible ampliar la gama
de ecuaciones de estado que pueden ser representadas, por lo que se recomienda explorar esta
opcion en trabajos futuros.

2)Se recomienda la bisqueda y prueba de correlaciones de las propiedades fisicas y criticas
para la fraccion pesada diferentes a las publicadas en la literatura petrolera, sugiriendo
orientar la bisqueda hacia la bibliografia especializada de la industria quimica, a fin de poder
tomar ventaja de los métodos probabilisticos de caracterizacion de las fracciones pesadas que
requieren de informacion de buena calidad y correlaciones mas robustas de propiedades
fisicas y criticas para la fraccidn pesada, para funcionar eficientemente.

3)La correlacion de Varotsis” proporciona una primera aproximacién excelente de las
constantes de equilibrio en los célculos de equilibrio de fases, pero la desventaja de presentar
un comportamiento incorrecto en las presiones alrededor de 5000 Ib/pg” limita su aplicacién,
por lo que se sugiere la revision de sus planteamientos basicos a fin de mejorarla.

4)Al realizarse este estudio, se observé que Ia ecuacién de estado de Schmidt-Wenzel exhibe
una convergencia mas lenta que las ecuaciones restantes, recomenddndose aumentar la
implicitud en los célculos de equilibrio de fases, al disminuir ¢l nimero de parametros
dependientes de las variables de iteracidn para el método de Newton-Raphson de minimas
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variables, es decir, hay que aumentar el nimero de incégnitas que son resueltas en cada
itcracion Newtoniana,

5)La aplicacion de la funcién binaria permite conseguir una prediccién aceptable en un
periodo corto de tiempo y si la prediccién no es lo necesariamente cercana, los coeficientes de
interaccién binaria obtenidos de esa primera prediccién pueden ser usados en el refinado del
ajuste con algiin modelo mas complejo, pudiendo conseguirse un ahorro sustancial de tiempo
en sus calculos, ya que los coeficientes asi calculados son mads realistas que los provenientes
de datos de pares binarios.

6)Del analisis de los casos estudiados en este trabajo, se observa que existe un desempeiio
ligeramente superior al trabajar con mezclas normales que con mezclas pseudoizadas,
recomendandose la obtencion de los coeficientes de interaccion binaria adecuados con los
componentes normales de la mezcla en la forma mostrada en este trabajo y realizar la
pseudoizacion posteriormente.

7)Si bien la correlacién de Katz para le cdiculo del k¢jcns+ resulta 0til como primera
aproximacion, se observd que los k¢yon+ calculados son mayores que los obtenidos por la
correlacion, por lo que puede ser Gtil un nuevo planteamiento de esta expresion para reducir el
nimero de iteraciones para la reproduccion de la presion de saturacion y de los calculos de
equiltbrio de fases en general.

8) Se recomienda una prueba mas extensa con la funcién binaria 2 fin de determinar posibles
relaciones entre “n” y R;” con las variables del sistema analizado y lograr un modelo

automatico.

9)Como recomendacion final, se sugiere que, al haberse proporcionado a la Division de
Estudios de Posgrado de la Facultad de Ingenieria de la Universidad Nacional Auténoma de
México, los codigos de los diferentes programas que conforman este trabajo, se explore la
posibilidad de crear un laboratorio computarizado de pruebas PVT basado en ecuaciones de
estado, a fin de contar con una herramienta muy valiosa de investigacion, dadas la demanda
de informacidn y la escasez de datos experimentales disponibles.
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NOMENCLATURA
Parametro de atraccion del componente 1",
Pendiente de la funci6n binaria, ec.(160).
Parametro de atraccion de la mezcla.
Parametro de atraccion del componente “i” en el punto critico.
Coeficiente en la ecuacion (131).
Parametro de atracciéna Py T.
Coeficiente de la ecuacion cubica generalizada.

Variable utilizada en la primera aproximacién del célculo flash.

Parametro de repulsion del componente 1",

Ordenada al origen de la funcion binaria, ec. (161).
Parametro de repulsion

Pardmetro de repulsion de la mezcla.

Coeficiente en la ec.(39) y Tabla 3.5

Coeficiente ¢n la ecuacion (131)

Constante necesaria en el calculo de C*7 .

Coeficiente de 12 ecuacion clbica generalizada.
Parametro de traslacion de volumen, ecs. (20), (21) y (35).
Coeficiente en la ec. (131).

Descripcion del componente hidrocarburo “i".
Coeficientes para el célculode Y y X,

Coeficiente de compresibilidad isotérmica, ec.(F9)
Constante de correlacion, ecs. (137)- (139), Tablas 4.4 y 4.6.
Salinidad molar, ec. (34).

Fraccion pesada N y mas pesados.

Fraccién pesada 7 y mas pesados.

Parametro ajustable, ec.(36).

Coeficiente, ecs.(132) y (133).

Variable utilizada en la ecuacion (A6).

Coeficiente, ecs. (132) y (133).

Valor observado 6 calculado en un proceso de regresion.
Exponente, ec. (36).

Funcién de minimizacion, ec.(146).

Fugacidad.

Fugacidad en la fase liquida 6 vapor del componente "i".
Coeficiente, ecs.(132) y (133).

Funcion de distribucion molar de la fraccién continua
Funcion de residuos

Funcién de residuos en el calculo de la presion de burbuyjeo.
Funci6n de residuos en el calculo de la presion de rocio.
Funcién dependiente del volumen molar, ec. (23).

Gas producido acumulado, ecs. (F6) y (F7)

Variable de la distribucion continua,(MW,TDb, etc.)
Coeficiente de interaccién binana.

Correccion para , ec. (28).

Coeficiente de interaccion binaria entre el metano y la fraccion pesada.

Coeficiente, ec. (A6).



nsal

(cont.)
Constante de equilibrio.
Factor de caracterizacion de Watson. ecs. (134) y (135).
Fraccion molar de la fase liquida.
Pendiente usada en el célculo de a
Modificacion a la pendiente m, ec.(29).
Modificacion a la pendiente m, Tabla 3.2.
Peso molecular.
Nuamero de moles.
Numero de moles de la fase liquida.
Numero de moles de la fase vapor.
No.de carbonos del I componente de la fraccion Cysecs. (146) y (147).
Moles producidos, ec. (F3)
Numero de moles a la presion de saturacion
Potencia del peso molecular en la funcion binaria, ec. (159).
Numero de componentes.
Numero de componentes discretos
Nitmero de fracciones continuas
Numero de fracciones reagrupadas.
No. de carbonos del componente N de la fraccién Cy.,ecs.(146) y (147)
Simplificacion de la ecuacion de fugacidad, ec.(B3).
Presién.
Presion critica.
Presidn de burbujeo.
Presion de rocio.
Punto de ebullicién normal.
Presion de convergencia.
Presion aparente del sistema.
Constante universal de los gases
Razén de proporcionalidad entre coeficientes de interaccion binaria.
Variable de calculo para P,.
Peso molecular acumulativo normalizado, ec.(148).
Saturacion de liquido ecs, (F2) y (F11)
Correcci6n para traslacion en volumen, ec.(35) y Tabla 3.3
Temperatura.
Temperatura critica.
Temperatura de ebullicion.
Temperatura reducida.
Coeficiente de la ecuacion cubica generalizada.
Volumen molar.
Fraccién molar de la fase vapor.
Volumen critico.
Volumen molar de liquido
Volumen relativo, ec. (F8)
Volumen de la celda a la presion de saturacion
Volumen de gas producido de la celda

83



(cont.)
Factor de peso de la cuadratura Gaussiana.
Coeficiente de la ecuacién cibica generalizada.
Fraccion molar del componente "1 en la fase liquida.

Raices de los polinomios de Laguerre usados en la cuadratura

Coordenadas del sistema, ecs. (E6) y (E7).

Coordenada de cada componente en la mezcla, ec.(E9).
Fraccion molar acumulativa normalizada, ec.(147).
Fraccion molar del componente “i” en la fase vapor.
Coeficiente, ec.(143).

Coordenada del sistema, ecs.(E6) y (E7).

Coordenada de cada componente en la mezcla, ec.(E9).
Fraccién molar del componente “i” en la mezcla original.
Factor de compresibilidad.

Factor de compresibilidad del gas, ec. (F4)

Fraccion molar del componente C. en la mezcla original.

Factor de desviacion de dos fases, ec. (F5)

Fraccion molar del pseudocomponente “n
Factor de compresibilidad a la presi6n de saturacion
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Letras Griegas

- Parametro de forma de la distribucién molar de la fraccion pesada.
. Correccion por temperatura para a,;

- Correcciones a ag;, ecs.{18) y {19).

. Definicién en le cdlculo de QQ, y QO , ¢c.(A8).

- b/ Vc.

- Coeficiente, ec.{164).

- Densidad relativa.

- Funcién gamma.

- Variable en el célculo de pseudocomponentes, ecs.(152) y (153).
- Tolerancia establecida.

- Peso molecular minimo en la fraccion pesada, ec.(144).

- Fraccién molar de la fraccién continua

- Equivalente a m en le ecuacion de Schmidt-Wenzel.

- Simplificacion para la ecuacion de fugacidad, ec.(B3).

- Densidad.

. Definicion necesaria en el calculo de 3, y Q,, , ec.(A8).

- Coeficiente de fugacidad

- Propiedad a calcular, ec.(131).

- Temperatura de ebullicion reducida = Tb/ Tc.

- Funcidon de minimizacion.

- Simplificacion para la ecuacion de fugacidad, ec.(B3).

- Constante critica de atraccion

. Constante critica de repulsidn

- Factor acéntrico

Factor acéntrico de la mezcla

Factor de compresibilidad critico de acuerdo a Schmidt-Wenzel.
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APENDICE A
GBTENCION DE Q, Y Q, DE LA ECUACION DE ESTADO GENERALIZADA
MEDIANTE El, METODO DE EDMISTER & LEE
Edmister y cols. proponen que en ¢l punto critico (V - Vi ) = 0, por lo que planteando la
ecuacion generalizada como funcion del volumen:

v -y s -0)s R wv|prw v _RICUB A
P, PP

g 2
Wb3 + R_ICEQ_ +Eb_ =0
)C PC
(A1)
y realizando las siguientes equivalencias:

3Vce=b(1-U) + RT¢/Pe (A2)
3V =bA(W-U)-RTcUb/Pc+a/P; , (A3)

Vo' = Wb+ RTe Wb/ Pc +ab/ P (A4)

las cuales son sustituidas entre si para obtener una ecuacion de tercer orden en funcion det
covolumen "b":

Uu+w Vb e

b3+3VCb"(—2 ]+- S - —
Ul+UW -W ) U*+UW -W U*+UW -W

(A3)

La expresién anterior muestra la ecuacion general para obtener el valor del covolumen "b”
como funcion del volumen critico, y sustituyendo las definiciones adecuadas en las variables
"U"y "W, es posible obtener las definiciones de 2, y €, de las ecuaciones mas conocidas en
la industria.

Mediante el método de resolucién directa de ecuaciones de tercer grado expuesto en la clase
de “Fisicoquimica y Termodinamica de los hidrocarburos” de la DEPFI - UNAM, se llegd a
los siguientes resultados:
-Con U =1y W =0 (Ecuacion de Soave-Redlich-Kwong)

b= 0.25992104989V

Q, = 0.0866403499933

Q,=0427480233538

-Con U =2y W =-1 (Ecuacion de Peng-Robinson)
b=0.253076586541V,
Qp, = 0.0777960739037
0, =0.457235528921
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-ConU - 1+ 30wy W =-30 (Ecuacion de Schmidt-Wenzel)

El método de resolucion de la ecuacion cibica se basa en la obtencién de un pardmetro D el
cual rige la existencia de una, dos ¢ tres raices reales, dependiendo del valor de D?. En este
caso, se obtuvo la definicion siguiente de D*:

- Vcﬁk(k-l)’:k(f—%-kz)zj (A6)

dondek =1+ 6w

Para que s6lo exista una raiz real, se requiere que D* > 0, por lo que se resolvid la ecuacion de
segundo orden que aparece multiplicando al término de potencia 6 y se observé que dicha
variable cumple con esa condicién cuando el factor acéntrico ® > -0.0572, cualidad que ya
habia sido observada por Schmidt-Wenzel y que cumplen la totalidad de los hidrocarburos y
las impurezas que normalmente pueden acompaiiarlos en su ocurrencia natural.

-Mediante las sustituciones adecuadas, se obtuvo la solucién para el covolumen b", la cual
esta dada por;

2

h=—"¢ SLTL TN TR T

ap_ Ll 2 10k I3 a2 12 1ne . b
V,:_ 2-3k—k +/;,k +10k 7J +[2 3k—k* - kJk _+10/_;__7] db

6 en forma mas compacta:
b=-EVc (A8)

Mediante la sustitucién en las definiciones adecuadas, las expresiones para €, y €2, estan
dadas por:

Q. =%
P 3w -3

2
Q =3—?}+m§+ 1+30),

(A9)

a
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APENDICE B
OBTENCION DE LAS DERIVADAS ANALITICAS DE LA FUGACIDAD PARA LA
ECUACION DE ESTADO GENERALIZADA
Dentro de la literatura se observan algunos ejemplos de la obtencion de expresiones analiticas
para las derivadas de la fugacidad y los ejemplos se centran en la ecuacion de estado de Peng-
Robinson.

La ecuacidn de estado de Schmidt-Wenzel también ha sido objeto de este tipo de anlisis, pero
se¢ ha observado que la forma en que se ha realizado dicho anélisis da lugar a algunas
confusiones debido a la eleccion de la nomenclatura, por lo que se pretende obtener estas
expresiones en una forma secuencial, partiendo de tomar variables auxiliares que faciliten la
tarea e identificar la dependencia de cada variable y parametro involucrado con las variables
de iteracion definidas por el método de Fussell et. al.

La expresion de ia fugacidad para la ecuacion de estado generalizada esta dada por:

) 2
m( j’)zln(—ul B]+_b£"(z"])+" 4 1[27+UB+B U 4WJ

Px, by, BIU —aW \2Z+UB-B-U* -4

Zx“fa,,ak(l k)+ 3(U+2),507(a;‘ a;”) (} i ) 3 bu‘.'(w —w,)

b\f M kel 4W i b:,” 7 B (/2 -'4W i«\'&b:ﬂ
k=1 k=1
(27 +UZ + 2WB + UB),
(B1)

Usando variables auxiliares, la expresion anterior se transforma en:
]n[}{’—]=i+®+0 (B2)

A= —bf—(z ~1)-In(Z - B)
b,\l

22 X \/aak(] ki) 07
o= [ A ) b, & ( 3U +6 ) b -,
A . e v e, -,
B\’(}'z -4 b,\,[ aM U - 4W Z bel(:.7

Kel

3

27 +UB + BJU? - 4W
In om——
27 +UB - BU -4

,
():[1—, : )( 2 ) --b-0~---- (w,-0,)2Q+U)+ B(2W +1)]
Z-BNU? - 4w Z 0a | "
x.b,
\ ksl

(B3)
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Aplicando la funcién exponencial, se obtiene una expresién de la fugacidad en forma
explicita:

fi=Pxiel+(—)+O (B4)

DERIVADA DE LA FUGACIDAD CON RESPECTO A LA PRESION
De acuerdo a esta nueva definicién de variables, la derivada de la fugacidad del componente
“i" con respecto a la presion estara dada por:

§L=f;[fé+@+ﬁ+l] (BS)
@ e w P

La derivada del coeficiente de fugacidad con respecto a la presion es necesario en los cilculos
de la presién de saturacion mediante aproximaciones sucesivas, por lo que su expresion esta
dada por:

éﬁ__ A df‘) a0
¢.[d, &,+d,] (56)

y es obtenida al derivar la expresion del coeficiente de fugacidad en funcién de las variables
auxiliares.

Las derivadas de las variables auxiliares pueden obtenerse a partir de las definiciones de las
variables que dependen de la presién, como se muestra a continuacion, sabiendo que solo el
factor de compresibilidad “Z" y las variables "A” y "B son funciones de la presion:

Z_ZA XB
P HUP BXF

o4 ay

& R

B by

& RT

4 B-Z

o4~ 373 2B~ UB+ )2 + A-UB-UB + WB!
Z _(1-U)2* - (2WB-2UB-U)Z + A+ 2WB + 3WB’

B 32°-2AB-UB+1)Z+ A-UB-UB* +WB’
(B7)
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DERIVADA DE LA FUGACIDAD CON RESPECTO A LA COMPOSICION
La derivacion de ta fugacidad con respecto a la composicion estd dada por la siguiente

expresion:
9 _ ,(5’1 @,L‘*’(Hi.ﬁ) )
&,

. & : : :
el término —C;;L puede tomar tres posibles valores, dependiendo de sus subindices:
S

gci =1, cuando "i"= 1, debido a la eliminacion de la fraccion molar del primer componente
J
como incognita primaria, de acuerdo al método planteado por Fussell et.al.
&, B
-t =1,cuando "i"="]"
Y r=J Yy

L

—t. =0, cuando 1" ><7}"
ax,

Las derivadas de las variables auxiliares también pueden obtenerse con base en las
definiciones de las variables "A", "B, "U", "Wy "Z"

A _RHEB AN AW

&, &, B, &, Y owa,
g4 M ony, (B9)

X, au, &,

&J” 22-"&[ fa,a; (1~ ky )= Jaya, -k ”‘)]

B _ B A
&, by &,
b
Ze=b, (B10)
Ne
3y xb;"
kel — b_?., _bIOT
ax
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J ﬁa)M &J
W W dw,
——— IR m—— e l
&, Odw, &, o
ow 1
@CM Ne [b.?"’(a’.f —wy )+ 5 (@ "wl)]
J Z-’%bg’
kel
Ne
5}2%\}‘%“& (l—k,k) ; -
=l 3 =.Jaa, (1-k,)- \/a,0| (1-4,)
J
&z -87* +(28° + Bz - (8" + B?) (B12)
a 37? —2(3 UB+1)Z+A UB ~UB? +WB?
z 2_(2B?+ Bz + B’ + B

w 372—2(3 UB+1)Z + A-UB-UB* + WB®

En estas expresiones, la variable x; puede ser fraccion molar de la fase liquida 6 de la fase
vapor, ya que se usan las mismas expresiones, dependiendo de la fase que se est¢
considerando, s6lo es necesario usar las definiciones adecuadas para las variables "A", " B,

2 U W, ay, by Y O

DERIVADA DE LA FUGACIDAD Y DEL COEFICIENTE DE FUGACIDAD CON

RESPECTO A kci.cn+
Estas derivadas parciales son necesarias cuando se esta realizando el célculo del key.one que

reproduzca el valor de la presién de saturacion.
Tomando el valor de las definiciones B3, la derivada parcial de la fugacidad con respecto a

kci.on+ resulta en:

/A {&5’1 R, D } (B13)

C1-CN+ ékCl-CN+ ékCl-CNi»

d(CI-CN+

en tanto que la derivada del coeficiente de fugacidad con respecto a kc.cn+ resuita en:

ékCl—CN+

acCl--C.’bn’+ acCl-CN-r ch]-CAH

_B, [ i + ) + Y ] (B14)

Las derivadas parciales de las definiciones A, © y O pueden ser calculadas de la misma
manera que en los apartados anteriores.
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Las definiciones importantes en este cdlculo son aquellas que dependen directamente de k¢,
CN+:

Z XA a,

dfcl-t:m A d’.\f d‘(.‘l-('N+
&'u A

’5;.; """" =~2xc1 Xew, \[amac‘m
C!—CN+

(BIS)

Ne .
La derivada de Zxk \[u,aﬂ. (1 —k,._,‘) puede tomar dos valores distintos, dependiendo del valor
k=l

del subindice 1" :

Ne .
0"; X, \/ra,ak (] - k,_k)
=] Y _

= =Xey, ﬁc,a(w . St 1" corresponde a C,

akCl-CN+
(B16)
Ne
ﬁz X, ~ja,a, (1 - k,v,,)
A=l = =X, AfUeiley Si™i" corresponde a Cy.+
akCl—CN-f
(B17)
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APENDICE C
EXPRESIONES UTILIZADAS POR FUSSELL & YANOSIK PARA EL CALCULO
DEL COMPORTAMIENTO DE FASES MEDIANTE EL METODO DE NEWTON-
RAPHSON DE VARIABLES M{NIMAS

Iteracién L-x para fluido mayoritariamente en fase vapor

Las variables de iteracion seleccionadas por Fussell et. al. son la fraccién molar de la fase
tiquida y las fracciones molares de cada componente en dicha fase liquida . Los autores, para
reducir el nimero de incognitas, deciden manejar como variable dependiente a la fraccion
molar del primer componente.

Variables de iteracion
L, Xz, X3, ..0s Xne Xp= 1= X2 - X3 .. - XNe

Se define la funcidn objetivo que sera resuelta en el método partiendo de las fugacidades de
cada componente en cada fase:

F=fl-f’ i=1,2, .., Nc (C1)

A fin de plantear las expresiones necesarias para resolver la funcion objetivo, es prioritario
obtener algunas identidades utiles para este fin

La ecuacién de balance de materia es:
V+L=1 (C2)

Derivandola con respecto a la fraccion molar de liquido se obtiene:

V%
7 =1 C3
1 (C3)

La ecuacion restrictiva de la fase liquida es:
in =] (C4)

Pero sabiendo que x; es funciéon de las demas fracciones molares, al derivar la ecuacion
restrictiva de la fase liquida con respecto a las fracciones molares de cada componente en

dicha fase liquida se obtendra:

& =-1 Sii=1 (C5)

&,
&,

S Sii=i C6
&, 117 (C6)

y CETO en Otro ¢aso.
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Tomando la ecuacién de balance composicional:
Lxi+Vx =z 1=1,2,...., Nc (CT)
y derivandola con respecto a la fraccion mol de la fase liquida se tiene:

gf_=y4'_xr

= i=12,.Nc (C8)

En este punto se debe hacer notar que tanto la fraccion molar "L” como las fracciones molares
“x;” son las variables que habran de ser actualizadas en cada iteracién del método y son
independientes entre si, por lo que las derivadas en que se vean involucradas valen cero.

Derivando al ecuacion de balance composicional con respecto a las fracciones molares
incdgnita se obtiene:

P L i=12,..,Nc (C9)
&
j=23,.,Nc
Donde la parcial indicada cumple de igual manera a la vista en el apéndice anterior.

Habiendo obtenido las identidades anteriores, es posible obtener las expresiones que definirin
esta parte del método.

Derivacién de las funciones objetivo con respecto a las mcogmtas L, X3, X3y «ees Xne

Se sabe que las fugacidades 5= 14 (L, X, X3, 000s Xpe ) Y ¥ = £, (V,¥2, ¥3,.... ¥ne ), al derivar
la funcidn objetivo con respecto a las vanables de 1terac1on se observa que la fugacidad f;
puede rearreglarse de acuerdo con las definiciones anteriormente usadas y el uso de la regia de

la cadena.

La derivada de la funcion objetivo con respecto a la fraccion mol de la fase liquida resulta en:

d;v @(;I,

-—'=—-~—= Di_(y, - Clo
a é ‘()’x "A) (C10)
i=12,..,Nc

y la derivada de la funcién objetivo con respecto a las fracciones mol de cada componente en
la fase liquida quedaréan definidas por:

a,_a' a" _a-,La’ 1y
e, é‘c a, dr V@,

i=1,2, .., Nc

j=2,3,..,Nc
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Las fugacidades f;"" " pueden ser obtenidas mediante cualquier ecuacién de estado y el uso de
la expresion generalizada de la fugacidad como funcion de la temperatura, presion y
composicion del sistema, y las derivadas indicadas que, en este caso, estan definidas con
respecto a la fraccion molar de cada componente en la fase vapor, pueden obtenerse mediante
diferenciacion numérica 6 con las expresiones analiticas de dichas derivadas parciales
encontradas anteriormente, uséndose de igual manera en la seccion siguiente.

Iteracién V-y para fluido mayoritariamente en fase liquida

Las variables de iteracién seleccionadas por Fussell et. al. son la fraccion molar de la fase
vapor y las fracciones molares de cada componente en dicha fase . Los autores, para reducir el
numero de incognitas, deciden manejar como variable dependiente a la fraccion molar del
primer componente, al igual que en la variante anterior.

Variables de iteracion

v1y2: y3)"" yNC YI = 1- y.’. = y3 e ch

Se define la misma funcién objetivo que sera resuclta en el método partiendo de las
fugacidades de cada componente en cada fase:

Fi=f-f" i=1,2,..,Nc (C12)

A fin de plantear las expresiones necesarias para resolver la funcién objetivo, es prioritario
obtener las identidades necesarias pero ahora para esta nueva seleccion de vanables

La ecuacion de balance de matena es:
V+L=1 (C13)

Derivandola con respecto a la fraccion molar de vapor se obtiene:

4L
Rl | Cl4
& (€14)
La ecuacion restrictiva de la fase vapor es:
Ty, =1 (C15)

Pero sabiendo que Y; es funcién de las demas fracciones molares, al derivar la ecuacion
restrictiva de la fase liquida con respecto a las fracciones molares de cada componente en
dicha fase liquida se obtendré:

&, Sii'=1 (C16)
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Y SiiT =" (C17)

Y CETO €N Oiro caso.
Tomando la ecuacion de balance composicional:
Lx,+Vyi=g i=12,.,Nc (C18)

y derivandola con respecto a la fraccion mol de la fase vapor se tiene:
i _NTH i=12,..Nc (C19)

En este punto se debe hacer notar que tanto la fraccion molar "V como las fracciones molares
"y son las variables que habran de ser actualizadas en cada iteracion del método y son
independientes entre si, usandose el mismo criterio que en la seccidon anterior.

Derivando al ecuacién de balance composicional con respecto a las fracciones molares
incognita se obtiene:

& __ Vo i=12,..Nc (C20)

&, L&,
j=23,..Nc

donde la parcial de y; con respecto a y; cumple con las mismas condiciones que en el apartado
anterior.

Habiendo obtenido las identidades anteriores, es posible proceder a obtener las expresiones
que definiran esta parte del método.

Derivacién de las funciones objetive con respecto a las incoégnitas V, y2, ¥3, .o ¥ne

Se sabe que las fugacidades £t = £, (L, X3, X3, .. XnC ) Y o=, (V, ya, ¥a,..., Yne ) al derivar
la funcidn objetivo con respecto a las variables de iteracion se observa que la fugacidad £,
puede rearreglarse de acuerdo con las definiciones anteriormente usadas y el uso de la regla de

la cadena.

La derivada de la funcién objetivo con respecto a la fraccion mol de la fase vapor resulta en:

ﬁ“ L i ] Ne f[.

R
k=2

i=12,...,Nc
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& o_at_ a9 v (€22)
@)J @J’ é’f @J’ L &J
i=1,2,.,Nc

j=2,3,.,Nc

Iteracién P-y para el ¢dlculo de la presién de burbujeo

Esta parte del método consiste en tomar la funcion objetivo ya examinada en las secciones
anteriores y derivarlas con respecto a un nuevo conjunto de variables de iteracion: la presion
de burbujeo Py, y las fracciones mol de cada componente en la fase vapor y;.

La derivada de la funcion objetivo con respecto a la presion queda expuesta por:

“ i I
%=%,% i=1.2.3,..Nc (C23)
O [

y la derivada de la funcion objetivo con respecto a las fracciones mol de cada componente en
la fase vapor quedan definidas de la misma manera que en la iteracion V-y.

Tteracién P-x para el cilculo de la presién de rocio

Esta parte del método consiste en tomar la funcion objetivo ya examinada en las secciones
anteriores de igual manera que en la iteracién P-Y y derivarlas con respecto a un nuevo
conjunto de variables de iteracién: la presion de rocio Py y las fracciones mol de cada
componente en la fase liquida x;.

La derivada de Ia funcion objetivo con respecto a la presién queda expuesta por:

ny L ¥
%;%,f% i=1,2.3,...Nc (C24)
2/

y la derivada de la funcion objetivo con respecto a las fracciones mol de cada componente en
la fase liquida quedan definidas de la misma manera que en la iteracién L-x.
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APENDICE D
NOMOGRAMA DE WHITSON PARA CARACTERIZAR FRACCIONES PESADAS™

—— ALFA=03
—e— ALFAF04
Y
—s- AFA=08 A
——ALFAPQT z 7
—— ALFAFO8
~e—ALF09
—+—ALFA=1
—a=-ALFA=2
—- ALFA=3
~4—ALFPR4
—a- AFA=5

— D

05+

Este nomograma consta, en la forma original propuesta por su autor, de 48 curvas que van de
0.3 a 5 en intervalos de 0.1, mostrandose s6lo algunas curvas seleccionadas en este Apéndice.
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' APENDICE E
CALCULO DE LOS VALORES INICIALES PARA LAS CONSTANTES DE
EQUILIBRIO MEDIANTE LAS CORRELACIONES DE WILSON Y DE VAROTSIS

La Correlacion de Wilson esta dada por al siguiente expresion:
2 T
K, = ! ]f' EXP[5.37(1 + m,{l - [;f H (E1)

La correlacién de Varotsis esté basada en la ubicacion de mas de un millar de constantes de
equilibrio experimentales recopiladas por el autor dentro de una grifica X contra Y, donde
cada fluido puede ser representado por medio de sus coordenadas X e Y.

El método consta de los pasos siguientes:
- Calcular la presién de convergencia de la mezcla
Para este paso pueden usarse las expresiones siguientes:
- para mezclas en fase liquida, se recomienda la expresion de Standing

Py = 60 * MW7, - 4200 ; (E2)

- para mezclas en fase vapor, el autor recomienda el uso de

PK__:cI0.540064-(].475+6.]5"C6/Cl)‘(|-CNZ) (E3)

3

donde C6 es la suma de la fraccion Cg+ Cyz + Ciyas + Ceon

- Calcular la presion “aparente"del sistema:
Si la presion de convergencia es menor a 5000 [b/pg, la presién aparente del sistema esta

dada por:
5000\
P,=P
])

2337 P ’ (E4)
0 = e(zgum*sooo r).’"(f’i]
en caso contrario:
(I P )0.3
_ P
A = I) Q ¥ }) 2.717366
1+3.101818*(ABS[1—5000D . (ES)

) = 6.0943*( P, 5000)‘”‘*[ F )2'2
= 5000
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En este estydio, se observé que la gxpresign E2 solo es vélida para valores reducidos de la
variable C6, porque, en caso contrario, proporciona valores menores a la presion del sistema
para la presion de convergencia, por lo que, al usar las expresiones E3 y E4, los valores de la
presion “aparente” del sistema que se obtienen son extremadamente grandes. Debido a este
problema, se decidié corregir el valor obtenido de la expresion E2 en caso de que la presion
de convergencia calculada sea menor que la presion del sistema, suméndole dicha presion del
sistema 0 simplemente fijandola en 5000 , con lo que se logra cumplir con una de las
recomendaciones que hace Varotsis en su trabajo, que es precisamente que la presion de
convergencia sea mayor que la del sistema.

- Calcular las coordenadas X e Y del sistema dadas por las siguientes ecuaciones:

X=CXT+C T+ C*T+C* (E6)
Y=C YT+ T +CY T+Cy (E7)

donde T es la temperatura del sistema expresada en °F y los coeficientes CXy G estan dados
por las siguientes expresiones:

rr BRIl P by E8)
TR R AR R (

Y los coeficientes bj,ix'y estan dados en la siguiente tabla:

TABLA E.1.-COEFICIENTES PARA EL CALCULO DE COORDENADAS DEL
SISTEMA
Cuando P < 2000 tb/pg*:
b, " = 6.86975E-5
by * =-5.61969 E-7
b, < =2.89064 E-9
by ;% =-5.64312 E-12

bioY = 3.46988E-5
by ;Y = 1.68769E-6
by, = -6.85363E-9
bi;" =9.77563E-12

byo! = 1.42366

by o~ =- 0.048146
by, = - 0.003977

by, =0.001521

b, ,< = - 5.76324E-6
by 1~ = 9.08963E-9

by = 10.5467
by, = 0.00481

by = 7.15409E-8
bys* = - 2.90899E-8

byg* = - 7.31624E-7
by ;* = 1.9445E-5
by, = 3.20288E-5
b,+* = 5.50798E-5

bso” =0.037488

by’ = 1.22156E-5
by ;' =- 1.44605E-8

by’ = 13.0098
by =-0.07666
by, =2.79665E-4
by;’ = - 3.45563E-7

bao’ = 6.45032E-5
be,’ = 1.05736E-4
byy = 1.84848E-4
by = 2.77283E4
bso’ = 0.157406
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b5 I = 0.024891
b5 2 = 0.030499
b53 =0.043878

Cuando P > 2000 1b/pg?

b] 0 = 3.08737E-9
b|1 = 1.74465E-10
bu =3, 8448E-12

b, ;% =- 1.15588E-14

bzo =0.001279

bzl = .2 80582E-6
b22 =.2.53417E-8
bzz = 8.09514E-11

b30 =0.553423
b;, = 0.0093099
b32 = 3.56023E-5
byt =-1.27115E-7

by =0

bmx =.1.12899E-4
bs = - 1.46291E-4
bf,z =-9.1908E-5
bsy = 3.7626E-15

bs,” ¥ = 0122398
bs,! 2! = 0.127791
bs;" = 0.13797

b10 = 1.96564E-8
bH =.3.77314E-10
b.2 =.1.39143E-12
by, =4.37478E-15

b20 = .1.54607E-4
b21 =2.62402E-6
b22 = 1 03696E-8
bay’ =-3.35722E-11

b3 0 =6.71666
by’ M 0.0034873
b32 =-1.73708E-3
bys' = 5.7296E-8

b4'iY ={)

b50 = 1.19442E-4
b5l = .5.57765E-4
b52 = .1.12448E-4
bs;" = 3.90625E-5

- Calcular las coordenadas de cada uno de los componente hidrocarburos de la mezcla:

_ 92779} +9.863 1w, +85905

3524w +330730, +1
-9.02770, +2.1606

(E9)

~ 41398, +1

donde o; es el factor acéntrico del componente hidrocarburo.

Para la fraccion pesada Cy., el autor propone las expresiones siguientes:

X;=-0.0473594 * MW s + 4.1557 (E10)
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Y, = 0.828721E-4 * MW .+ 2.1271 (E11)

Para los gases no hidrocarburos, el autor sugiere las coordenadas siguientes:
XNZ =9.5041, YN 2 = 2.1596, XCO?. = 73949, Yco2 =2. 1566, XH 2 S=7.9482, YHZ §= 1.2306
- Calcular las constantes de equilibrio:

La expresion dada por el autor para obtener las constantes de equilibrio es:

[ Y X 397812)

y-v, Xx-X, _Y-Y

log(K,) = -2.9993 + 0.671284 —'553373 . (E12)
Y-  X-X, J
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‘ APENDICE F
CLASIFICACION DE LOS FLUIDOS DE YACIMIENTOS Y DESCRIPCION DE

PRUEBAS DE LABORATORIO™

Es necesario definir el tipo de fluido de yacimiento, debido a que la produccion de cada tipo
requiere de diferentes tipos de técnicas de ingenieria. el tipo de fluido debe ser determinado en
las primeras etapas de la vida del yacimiento, debido a que es un factor critico en muchas de
las decisiones que deben tomarse acerca de la produccion del yacimiento.

Los aceites negros son mezclas de miles de diferentes especies quimicas que van desde el
metano hasta moléculas grandes, de alto peso molecular y virtualmente no volatiles. Los
aceites voldtiles tienen menor contenido de este tipo de moléculas, en tanto que los gases
retrogrados tienen una menor cantidad de estas moléculas que los aceites volatiles, y en los
gases himedos, ain menor cantidad, en tanto que los gases secos estan compuestos
fundamentalmente de metano. Estas diferencias en la composicion causan que los cinco tipos
de yacimientos muestren diferentes diagramas de fase, lo que provoca diferencias en el
comportamiento del fluido tanto en el yacimiento como en la superticie. Dlagramas de fase

tipicos de cada tipo de fluido pueden ser encontrados en cualquier texto especmhzado

Los componentes pesados en las mezclas de petrdleo tienen el mayor efecto en las
caracteristicas del fluido y la figura F1 muestra el efecto de esta fraccion pesada sobre uno de
los mas importantes indicadores del tipo de fluido, Ia relacion gas aceite inicial 0 RGA.

180.9M T

& 0t

Qo0 - - -

RGA INICIAL

(scf/ STB) Ig

+0.000

e . e

° ) Cse EN:LFLUTDO D; YACN[EN‘T‘O ’
(S6MOL)
FIG. F1.- RELACION ENTRE RGA INICIAL Y CONCENTRACION DE FRACCION
PESADA

Los aceites negros se encuentran colocados en la parte inferior derecha de fa Figura y tienen la
menor RGA inicial y la mayor concentracion de componentes pesados, en tanto que los gases
secos se encuentran en la parte superior izquierda. el resto de los tipos de fluidos existen entre

estos dos extremos.
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Aceites negros y aceites volatiles.

Los aceites negros y los aceites volatiles son ambos liquidos en el yacimiento, ambos exhiben
puntos de burbuja a medida que la presion del yacimiento decae y ambos liberan gas en el
espacio poroso del yacimiento presiones por debajo de la presion de burbujeo. Sin embargo,
hay buenas razones para clasificarlos por separado.

El gas que esta disuelto en un aceite negro y que se libera a presiones por debajo de la preston
de burbujeo es normalmente un gas seco. A medida que este gas €s producido, permanece
como tal a medida que la presion y temperatura decrecen hasta Jas condiciones de separacion.
Conforme que la presion de yacimiento decrece, el gas que se libera se vuelve cada vez mas
rico en componentes intermedios y puede volverse un gas humedo, pero este fenomeno no
ticne efecto en la recuperacion final, debido a que se presenta en las etapas finales de la vida
del yacimiento.

El gas que se libera de un aceite volatil normalmente es un gas retrogrado. Este gas libre
exhibe comportamiento retrogrado en el yacimiento y cuando sea producido, liberara grandes
cantidades de condensados a condiciones de superficie. La cantidad de condensados liberados
del gas libre asociado con un aceite volatil es significativa, a veces, mas de la mitad de liquido
producido durante la vida de un yacimiento de aceite volatil deja e! yacimiento como gas
libre. Asi, la diferencia mas importante entre los fluidos de aceite negro y de aceite volatil es
que los gases en solucidn que se liberan de un aceite negro permanecen en la fase gaseosa a
medida que se mueven por el yacimiento, las tuberias y el separador, en tanto que el gas
liberado por un aceite volatil son mas ricos y pierden condensados en el separador.

El analisis de cientos de estudios de laboratorio indican que se podria sospechar la presencia
de un yacimiento de aceite volatil cuando la relacion pas-aceite inicial exceda los 1750
scf/STB, especialmente si la densidad relativa del aceite en el tanque es alta. Otro posible
indicador de un aceite volatil es una densidad relativa del aceite en le tanque es superior  los
40 °APL. A medida que la presion de yacimiento decrece en un yacimiento de aceite volatil, la
corriente de flujo en el yacimiento se vuelve virtualmente todo gas, pero este gas s de tipo
retrogrado y es lo suficientemente rico como para liberar grandes cantidades de condensado a
condiciones superficiales. Asi, en las etapas tempranas de la vida de un yacimiento de aceite
volatil, el liquido del tanque de almacenamiento proviene de a fase liquida presente en el
yacimiento y en etapas posteriores, de los condensados del gas de yacimiento. La creciente
cantidad de condensado en la corriente de produccion provoca que la densidad del liquido en
el tanque se incremente continuamente durante la vida productiva del yacimiento.

La densidad del liquido en el tanque de un fluido de aceite negro cambia en forma opuesta a la
de un fluido de aceite volatil. La gran cantidad de gas seco producido con el aceite,
aparentemente atrapa algunos de los componentes mas ligeros durante su viaje a la superficie,
asi, la densidad del liquido en el tanque para un fluido de aceite negro gradualmente decrece
durante la mayor parte de la vida del yacimiento. cuando el gas que se libera del aceite se ha
enriquecido lo suficiente como para ser un gas humedo, la densidad del liquido en el tanque se¢
incrementa debido a la mezcla con el condensado liberado del gas himedo producido. Estos
cambios en la densidad del liquido a menudo ayudan a distinguir entre aceites negros y aceites
volatiles, siendo la densidad del liquido en el tanque menor a 45°API para un aceite negro.

109



Aceites volatiles y gases retrogrados

A condiciones de yacimiento, los aceites volatiles exhiben puntos de burbujeo en tanto que los
gases retrogrados exhiben puntos de rocio. La figura F2 es un subconjunto de la figura Flcon
los puntos indicando si el fluido tiene punto de burbujeo ¢ de rocio a condiciones de
yacimiento. La dispersion en los datos refleja tanto las diferencias composicionales entre los
fluidos como las condiciones y equipos superficiales de separacion, asi como las diferencias
en el peso molecular.
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FIG. F2.- RELACION ENTRE RGA INICIAL, FASE PRESENTE EN EL
YACIMIENTO Y CONCENTRACION DE FRACCION PESADA

De la figura, se observa que solo dos fluidos exhiben puntos de rocio a relaciones gas-aceite
iniciales menores a 3200 scf/STB en tanto que solo un fluido indica punto de burbuja por
arriba de este valor, por lo que un valor de 3200 scf/STB podria ser un limite entre aceites
volatiles y gases retrogrados. También se observa que solo dos fluidos con concentraciones de
fraccion pesada menores de 12.5% mol exhiben puntos de burbujeo y solo tres exhiben puntos
de rocio por arriba de estas concentraciones, por lo que puede 12.5% mol de fraccion pesada
parece ser una division practica entre aceites volatiles y gases retrogrados, aunque se han
observado aceites volatiles con concentraciones tan bajas como 10 % mol y gases retrogrados
con concentraciones de hasta 15 % mol, pero estos casos son raros y tipicamente tienen
densidades del liquido en el tanque inusuaimente altas.

Aunque la corriente de flujo de un gas retrogrado es virtualmente solo gas, la RGA en la
superficie se incrementara después de que la presion decline por debajo de la presion de rocio.
Este fendmeno resuita de la pérdida de condensado en el yacimiento, que podria haber
enriquecido la mezcla en el tanque. La densidad del liquido en el tanque se incrementa a
medida que la presion del yacimiento declina debido a que el comportamiento retrogrado en
el yacimiento remueve algo de los componentes pesados de! gas, estos componentes pesados
no llegan al tanque y el liquido en el tanque tiene mayor densidad APL
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Gases retrogrados y gases hiimedos.

El comportamiento retrégrade ha sido observado en estudios de laboratorio con gases con
RGA iniciales que exceden 150 000 scf/STB, aunque la cantidad de liquido retrogrado sea
muy pequefia(raenos del 1% del espacio poroso). Es muy probable que gases que liberan
condensados en la superficie también lo hagan dentro del yacimiento, por lo que hay muy
pocos gases humedos reales, es decir, gases que liberen liquido en la superficie pero que no lo
formen en el yacimiento.

Si la concentracion de la fraccion pesada es menor a 4% mol, el gas puede ser tratado como si
fuera gas himedo, aunque algo de liquido retrogrado se forme en el yacimiento. La figura F2
muestra que una RGA inicial de 15 000scf/STB y mayores corresponden a porcentajes mol
menores a 4% , por lo que, si la RGA es mayor de 15 0000scf/STB, el fluido puede ser tratado
como un gas humedo. La RGA de un verdadero gas himedo permanece constante a lo largo
de la vida del yacimiento, aunque las guias principales para identificar un gas humedo se
confunden con las de un gas retrogrado, por lo que un incremento en la RGA en las etapas
finales de la vida productiva del yacimiento puede ser esperado.

Gases hitmedos y gases secos.

Los verdaderos gases humedo y gases secos permanecen en fase gaseosa a lo largo de la
produccion del yacimiento. La diferencia entre ambos gases es que el gas humedo libera
condensado cuando la temperatura y la presion son reducidas a las condiciones de separacion,
mientras que los gases secos permanecen en fase gaseosa a condiciones superficiales. Los
efectos del volumen de condensado en la densidad relativa del gas de yacimiento y sobre la
produccion acumulada de gas es insignificante cuando la obtencion de condensado es de 10
bbl/MMscf 0 menos ¢ cuando la RGA es mayor de 100 000scf/STB ¢ mas. Aunque se
produce algo de condensado en superficie y posiblemente haya algo de liquido retrogrado en
el yacimiento, los fluidos de yacimiento con estas RGA iniciales tan altas, pueden ser tratados
como gas seco. La Figura F1 muestra que gases con menos de 0.7% mol de fraccion pesada
tienen valores de RGA iniciales de esa magnitud, por lo que si el porcentaje molar es menor a
este valor, el fluido puede ser tratado como gas seco.

Los criterios expuestos pueden resumirse en la siguiente tabla:

TABLA F1.-CRITERIOS DE CLASIFICACION DE YACIMIENTOS

ACEITE ACEITE GAS GAS GAS
NEGRO VOLATIL | RETROGRADO | HUMEDO SECO
RGA
INICIAL <1750 1750-2300 >3200 >15000 100 000
(scf/STB)
v DEL
LIQUIDO EN <45 >40 >40 >70 —
EL TANQUE
(°API)
CAMBIO DE | PUNTODE | PUNTO DE PUNTO DE SIN SIN
FASE BURBUJA | BURBUJA ROCIO CAMBIO | CAMBIO
DE FASE | DE FASE
Zcs >20 20-12.5 <12.5 <4 <0.7
% mol
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DESCRIPCION DE PRUEBAS DE LABORATORIO’

La caracterizacion de los fluidos extraidos de los yacimientos petroleros requieren de analisis
PVT y de comportamiento de fases de gran precision, debido a la necesidad de caracterizar a
estos fluidos, asi como de evaluar su comportamiento volumétrico a varios niveles de presion.
Existen muchas pruebas de laboratorio que pueden realizarse con una muestra de fluido de
yacimiento. La cantidad de informacion deseada determina el numero de pruebas a desarrollar
en el laboratorio. en general, existen tres tipos de pruebas de laboratorio usadas para evaluar

las muestras de los yacimientos de hidrocarburos .

1) Pruebas primarias
Estas pruebas rutinarias involucran la medicion de la densidad relativa y la relacion gas-aceite
de los hidrocarburos producidos.

2)Pruebas detailadas de laboratorio

Son realizadas para caracterizar el fluido, involucran la medicion de la composicion del fluido,
la viscosidad, peso molecular, compresibilidad, presion de saturacion, factor de volumen,
solubilidad y otras propiedades. Estas pruebas son la liberacion diferencial, el agotamiento a
volumen constante y la expansion a composicion constante.

3) Pruebas de hinchamiento

Ademas de la realizacion de las pruebas primarias y de las pruebas detalladas, que se realizan
normalmente, otro tipo de prueba puede ser desarrollada para aplicaciones especificas, por
ejemplo, si en un yacimiento se planea realizar la explotacion del mismo mediante una
inyeccion de gas, deberia realizarse una prueba de hinchamiento.

Esta seccidn se dedica a las dos pruebas simuladas en este trabajo, especificamente la prueba
de agotamiento a volumen constante y de la prueba de expansion a composicion constante,
donde se explicara el procedimiento experimental para llevar a cabo cada prueba .

Prueba de agotamiento a volumen constante.

Para determinar las reservas y planear los métodos de separacion en un yacimiento de gas y
condensado, se necesita una prueba confiable del comportamiento del agotamiento de la
presion del yacimiento. La prediccion tambicn es usada para planear futuras operaciones y
para estudiar la factibilidad economica de posibles proyectos para incrementar la produccion
de liquidos mediante inyeccion de algin gas. Tales predicciones pueden realizarse con la
ayuda de la informacion experimental obtenida de la realizacion de una prueba de agotamiento
a volumen constante en muestras de fluidos de yacimiento. Esta prueba es desarrollada de tal
manera que simule el agotamiento de presion del yacimiento, suponiendo que el liquido
retrogrado que aparece en €l espacio poroso durante la produccion, permanece inmdvil en €l.

La prueba de agotamiento a volumen constante proporciona cinco mediciones importantes,
que son usadas en una amplia variedad de predicciones:

A)Presion de saturacion( presion de rocio si la prueba es realizada en una muestra de gas y
condensado o la presion de burbujeo si se realiza en una muestra de aceite).

B)Cambios en la composicion de la fase gaseosa durante el agotamiento de presion
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C)Factor de compresibilidad a presion y temperatura del yacimiento

D)Recuperacion de los hidrocarburos originales a cualquier presion

E)Saturacion de liquido(acumulacion de condensacion retrdgrada)

El procedimiento experimental para la realizacion de la prueba de agotamiento a volumen

constante, se presenta en los siguientes pasos y se muestra en forma esquematica en la figura
F3:

Gas

oLl

: -\fT T— Cas T
L Gas Ve Gas ] j—
NS S
N =\
MERCURIO "CONDENSADO
A b c

FIG.F3.-ILUSTRACION ESQUEMATICA DE LA PRUEBA DE AGOTAMIENTO A
VOLUMEN CONSTANTE

1)Una cantidad conocida de una muestra representativa del flutdo original del yacimiento de
composicion conocida "z;" es cargada a una celda visual PVT a la presion de saturacion Psat.

La temperatura de la celda es mantenida a la temperatura del yacimiento a través de todo el
experimento. El volumen del fluido a la presion de saturacion es usado como volumen de

referencia (Vsat).

2)E! factor de compresibilidad del gas a la presion de saturacion Zsat es calculado mediante la
ecuacton de gas real:

Zsat = (Psat Vsat)/(nsatRT), (FI)

nsat €s el numero de moles a la presion de saturacion, R es la constate universal de los gases y
T es la temperatura en unidades absolutas.

3) La presion de la celda es reducida de la presion de saturacion a un a presion predeterminada
Pj, al retirar mercurio de la celda. Durante este proceso, una segunda fase se forma(liquido

retrogrado en una muestra de gas y condensado ¢ gas liberado en una muestra liguida). El
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fluido en la celda es Hevado al equilibrio y el volumen total de la celda VT y el volumen de
liquido VY, se registran. Este volumen de liquido es reportado como porcentaje del volumen de
referencia Vgat, que representa la saturacion de liquido:

SL = 100*VL/Vsat. (F2)

4) Se reinyecta mercurio a la celda PVT a presidon constante, mientras un volumen de gas
equivalente es simultineamente removido. Hasta que se alcanza el volumen de referencia
Vsat, cesa la reinyeccion de mercurio. El volumen de gas removido es medido a condiciones

de celda y registrado como (Vgp)P,T. Este paso simula, en el caso de una muestra de gas, ¢l

comportamiento de | yacimiento que produce solo gas, con liquido retrégrado que permanece
inmovil en €l

5)El gas removido es cargado en un equipo analitico donde se determina su composicion "yi"
y ¢l volumen a condiciones estandar de este gas removido se registra como (Vgpes. Los
moles correspondientes a este gas removido np pueden calcularse con:

np = (Vgples/379.4, (F3)
si el volumen es registrado en 3, R =10.731y Ten °R.

6)El factor de compresibilidad de la fase gaseosa a presion de la celda y temperatura del
yacimiento (Zg)se calcula con la siguiente expresion:

Z5=(379.4 (Vgp)P,T Pi) (RT (Vgplcs), (F4)

si los volumenes se encuentran registrados en ft3, R=10.731y T en °R.

Puede realizarse el calculo de otra propiedad importante, el factor de compresibilidad de dos
fases (Z2f). El factor de compresibilidad de dos fases representa la compresibilidad total del

fluido remanente en la celda, y se obtiene de la ecuacion del gas real:
Z2f = (PVsat){(nsat - np)RT] (F5)
donde la diferencia ngat - np representa tos moles remanentes en la mezcla.

El factor de compresibilidad de las dos fases es una propiedad importante, debido a que este es
el valor que debe usarse en las graficas de P/Z contra produccion acumulada de gas utilizadas
para la evaluacion de la produccion de yacimientos de gas y condensado.

7) El volumen de gas producido (Gp), expresado como porcentaje del volumen de gas inicial
en el yacimiento (GIIP), se calcula dividiendo el volumen acumulado de gas producido entre
el volumen de gas inicial en el yacimiento:

%Gp = 100{[£(Vgp)cs/GIIP}, (F6)
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o bien,
%Gp = 100[Z(np) / nsat]. (F7)

El procedimiento experimental anteriormente mostrado, se repite varias veces hasta que se
alcance la presion de prueba minima, después de lo cual, se determinan las cantidades de
liquido y de gas que permanecen en la celda.

Esta prueba puede realizarse también en muestras de aceite volatil. En este punto, la celda
PVT contendra liquido a la presion de burbujeo en la etapa inicial , en vez de gas a la presion
de rocio.

Prueba de expansion a composicion constante

La prueba de expansidn a composicion constante es aplicada a muestras de aceite crudo o de
gas y condensado, a fin de simular las relaciones presién-volumen de estos sistemas de
hidrocarburos. La prueba es llevada a cabo para determinar:

a) Presion de saturacion(presion de burbujeo 6 de rocio)

b) Factores de compresibilidad de la fase gaseosa

¢) Volumen total de hidrocarburos como funcién de la presion.
d) Coeficiente de compresibilidad isotérmica de la fase gaseosa

El procedimiento experimental, se muestra esquematicamente en la figura F4.
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FIG.F4.-ILUSTRACION ESQUEMATICA DE LA PRUEBA DE EXPANSION A
COMPOSICION CONSTANTE

La prueba comienza al colocar una muestra representativa del fluido del yacimiento en una
celda PVT visual a temperatura de yacimiento y a una presion mayor que la presion de
yacimiento. La presion es reducida en pasos a temperatura constante, al retirar mercurio de la
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celda, registrandose el cambio en el volumen de hidrocarburos en la celda como Vi para cada

decremento de presion. La presion de saturacion (de burbujeo o de rocto) y el correspondiente
volumen son observados y registrados. El volumen a la presion de saturacién es usado como
volumen de referencia Vsat. A presiones mayores que la presion de saturacion, el volumen de

hidrocarburos es registrado como una proporcion del volumen de referencia, Este volumen es
comunmente conocido como volumen relativo Vra] y se expresa matematicamente como:

Vrel = Vi/ Vgat | (F8)

También por arriba de Ia presion de saturacion, el coeficiente de compresibilidad isotérmica C
es obtenido mediante la siguiente expresion:

C = «(1/Vrel)[dVrel / PIT, (F9)

donde las unidades de C son (Ib/pg2)-1 si la presion es registrada en Ib/pg2.

Para sistemas de gas y condensado, el factor de compresibilidad del gas Zg es determinado
junto con el resto de la informacion expuesta anteriormente.

Por debajo de la presion de saturacion, el volumen de las dos fases VT se mide y se registra
como un volumen relativo Vye] al volumen de referencia Vgat :

Vrel = VT / Vsat (F10)

La saturacién de liquido se calcula como el cociente del volumen de liquido formada a la
presion de la etapa entre el volumen total de la celda:

Sl=Vy/Vr (F11)
Debe hacerse la aclaracion de que no se remueve material de la celda, por lo que la

composicion global de la mezcla de hidrocarburos permanece igual a la composicion original
de 1a mezcla.
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