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RESUMEN

TITULO: DESARROLLO DE UN ESQUEMA SECUENCIAL DE REDUCCION DE DATOS
EXPERIMENTALES Y AJUSTE DE ECUACION DE ESTADO PARA FLUIDOS TIPO ACEITE
VOLATJL Y GAS CONDENSADO CERCANOS AL PUNTO CRITICO, CON PRESENCIA DE
AGUA.

AUTOR": HERMES PENA VELASQUEZ.

PALABRAS CLAVES: Pruebas PVT, ECC, UNIQUAC, Wong & Sandler, Peng & Robinson, Ajuste
Ecuacion de Estado, Gas Condensado, Agua, Punto Critico.

DESCRIPCION

El interés principal de este trabajo, consiste en proporcionar una metodologia y expresiones
termodinamicas que permitan garantizar la obtencién de un modelo termodinamico ajustado a partir
de pruebas experimentales PVT de Expansion a Composicién Constante (ECC) que incluyan todos
los compuestos presentes en los yacimientos del Piedemonte Llanero Colombiano. Un modelo, que
a través de la inclusion de la regla de mezcla no convencional de Wong & Sandler y del modelo de
exceso UNIQUAC al interior de la ecuacion de estado de Peng & Robinson, involucre todos los
conceptos y teorias termodinamicas necesarias para representar en una forma adecuada las
interacciones complejas entre los compuestos hidrocarburos y el agua, teniendo en cuenta que de
una adecuada prediccion de estas interacciones dependera el éxito en el planteamiento de
esquemas de explotacion y produccion que eviten la presencia de condiciones desfavorables, y por
lo tanto minimicen el dafio a la formacion debido a la presencia de escamas de origen organico
(parafinas y asfaltenos) e inorganico (scales) en estos yacimientos.

El proyecto presenta en el Capitulo 1 la clasificacion general de los fluidos presentes en los
yacimientos de hidrocarburos, clasificacion realizada con base en resultados obtenidos a partir de
informacion PVT de laboratorio. En el Capitulo 2 una descripcion detallada de las principales
caracteristicas del modelo termodinamico empleado para modelar sistemas hidrocarburos
cercanos al punto critico con presencia de agua. En el Capitulo 3 un resumen detallado de la
informacion experimental de pruebas PVT de Expansion a Composicion Constante para sistemas
de Gas Condensado Cercanos al Punto Critico con Presencia de Agua, empleadas para validar el
modelo planteado. En el Capitulo 4 una explicacion detallada de las rutinas empleadas para
garantizar el ajuste de los parametros del modelo termodinamico a la informacion PVT de los
fluidos evaluados y finalmente el Capitulo 5 los principales resultados de la aplicacion del modelo
termodinamico y las rutinas de ajuste de parametros a los fluidos base de este estudio.

* Tesis de Grado de Maestria en Ingenieria Quimica
“ Facultad de Ingenierias Fisicoquimicas. Escuela de Ingenieria de Quimica. Director: M.Sc. Nicolas Santos Santos. Codirector:Ph.D.
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ABSTRACT

TITLE: DEVELOPMENT OF A SEQUENTIAL SCHEME OF EXPERIMENTAL DATA REDUCTION
AND TUNNING EQUATION OF STATE IN VOLATIL OIL AND GAS CONDENSATE FLUID
RESERVOIRS NEAR TO CRITICAL POINT, WITH WATER PRESENCE.

AUTHOR™: HERMES PENA VELASQUEZ.

KEY WORDS: PVT TEST, ECC, UNIQUAC, Wong & Sandler, Peng & Robinson, Tuning Equation
of State, Gas Condensate, Water, Critical Point.

DESCRIPTION

The main interest of this work is to provide a methodology and thermodynamic expressions that
guarantee to obtain a thermodynamic model tunning by PVT experimental PVT test of Constant
Composition Expansion (ECC) incorporating all components present at Colombian Piedemonte
Llanero reservoirs. A thermodynamic model, conformed by Wong & Sandler no-conventional mixing
rule, UNIQUAC excess model and Peng & Robinson Equation of State, involving all the
thermodynamic concepts and theories necessary to represent adequately the complex interactions
between hydrocarbon compounds and water, because this is a critical step in the design of
exploitation and production schemes that avoid unfavorable conditions, and minimize formation
damage due to organic (paraffin, asphaltene) and inorganic scale presence in this reservoirs.

The thesis presents in chapter one, the fluids general classification at hydrocarbon reservoirs,
based in experimental PVT information. At chapter two a detailed description of the main
characteristics of THE thermodynamic model used to simulate the behavior of Hydrocarbon
Systems near to critical point, with water presence. Chapter three presents a detailed summary of
Gas Condensate near to critical point with water presence experimental Constant Composition
Expansion PVT Information, which is employed to validate the proposed model. In chapter four is
presented a detailed explanation of the routines employed to guarantee the tunning of the
thermodynamic model parameters to match PVT information of evaluated fluids and finally the
chapter five, presents the main results of the thermodynamic model and tunning routines application
to the fluids base of this study.

“ Master of Sciences Thesis in Chemical Engineering
* Faculty of Physical-Chemical Engineering. Chemical Engineering School. Director: M.Sc. Nicolas Santos Santos. Codirector: Ph.D.
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INTRODUCCION

En los ultimos afios se ha presentado en los yacimientos del piedemonte llanero
colombiano (los cuales son del tipo aceite volatil y gas condensado cercanos al punto
critico) un fendmeno que, debido a sus consecuencias, ha generado interés y una
preocupacion general en la comunidad petrolera nacional e incluso en algunos cientificos

de renombre internacional.

El fendmeno consiste en la obstruccion progresiva del frente de flujo de algunos de los
pozos, debido a la formacion de escamas dentro del pozo, y presumiblemente, también
dentro del yacimiento. Se han generado muchas hipotesis sobre la causa de esta
formacion anémala de escamas, dado que dichos yacimientos no presentan saturacion de

agua movil.

Debido a la magnitud de estos yacimientos, el problema tiene grandes connotaciones
técnicas, como también econdmicas. Es por esto que ha suscitado el desarrollo de
estudios experimentales especiales, pruebas PVT composicionales con presencia de
agua y sales (Thomassen y Rasmussen, 1999; Kokal y Al-Dokhi, 2000 [20]; Hemptinne y
Dhima, 1998) [15], y de nuevos esquemas de modelamiento de fluidos hidrocarburos
(Benavides y colaboradores, 2000 [4]; Firoozabadi, 1999 [9]), en diferentes partes del
mundo con el fin de entender y simular los fendmenos involucrados en la interaccién entre
el agua y los fluidos de los yacimientos de aceite volatil y gas condensado cercanos al

punto critico.

Anteriormente se asumia que el agua presente en estos yacimientos por ser residual no
se presentaba en la cara del pozo; pero ultimamente se ha propuesto como hipétesis un
fendmeno de vaporizacion del agua residual, que acarrea posteriormente una
sobresaturacion de iones en el agua remanente, su movilizacion y reaccion en la cara del

pozo para formar escamas que poco a poco obstruyen el paso del fluido y vuelven cada



vez mas criticas las condiciones de flujo hasta ocasionar finalmente la condicion de flujo
igual a cero o lo que se conoce en términos petroleros como la muerte del pozo. Esta
hipétesis ha tomado mucha fuerza debido a las altas tasas de flujo que se manejan en
estos campos (Cusiana, Cupiagua, etc) lo cual hace pensar que el gas esta llevando a
cabo una especie de proceso de secado sobre el agua residual en las cercanias de la

cara del pozo.

Un buen entendimiento del efecto del agua sobre el comportamiento de fases de estos
hidrocarburos es esencial para llevar a cabo predicciones exactas del desempefio de
estos yacimientos empleando simuladores numéricos (Morin y Montel, 1995) [24]. Es
necesario recalcar que las tendencias corrosivas y de formacion de escamas del agua
producida estan fuertemente influenciadas por la transferencia de masa con la fase
hidrocarburo (Chawla y Barrufet, 1995) [5].

Adicionalmente, no se debe perder de vista que el agua es una parte integral de los
sistemas de fluidos hidrocarburos tanto en yacimiento como en superficie (Firoozabadi,
1999). Por otra parte, en algunos de estos yacimientos, ademas de la presencia del agua
connata (la cual cubre la superficie de los granos de la roca reservorio), se esta
inyectando actualmente agua como un medio de mantenimiento de presion, debido a la
cercania que existe entre la presidon de yacimiento y la presion de saturacién de los

fluidos.

Una ecuacion de estado es una herramienta ideal para llevar a cabo estudios de equilibrio
de fases de fluidos hidrocarburos/agua (Ghost, 1999) [13]. Sin embargo, el
comportamiento de fases de estos sistemas es complicado debido a la fuerte interaccién
entre las moléculas de agua, las cuales forman una estructura tridimensional de enlaces
de Hidrogeno. Esta estructura cambia rapidamente a medida que se incrementa la
temperatura. La fuerte dependencia de la solubilidad de los hidrocarburos en el agua es
consistente con su efecto estructural el cual es denominado efecto hidrofébico. Es debido
a lo anterior, que el uso convencional de las ecuaciones cubicas de estado no puede, por
lo tanto, suministrar resultados confiables para el comportamiento de fases de sistemas
hidrocarburo/agua (Shinta y Firoozabadi, 1994) [34].



Para llevar a cabo analisis de estos sistemas, se necesita emplear esquemas diferentes al
tradicionalmente usado de ecuacion de estado + regla de mezcla convencional (tipo
VdW), utilizando conceptos novedosos en ingenieria de petrdleos, tales como
incorporacién de modelos termodinamicos de exceso, UNIQUAC (Abrams y Prausnitz,
1975) [1], UNIFAC (Fredenslund y colaboradores, 1975) [12], LIFAC (Polka y Gmehling,
1994) [32], y UNIQUAC EXTENDIDO (Thomassen y Rasmussen, 1999) [39] entre otros, y
reglas de mezcla no convencionales, Hurén & Vidal (Hur6on y Vidal, 1979), MHV1
(Michelsen, 1990), MHV2 (Dahl y Michelsen, 1990), Wong & Sandler (Wong y Sandler,
1992), LCVM (Boukovalas y colaboradores, 1994) y Twu-Coon-Bluck (Twu vy
Colaboradores, 1998), entre otras; que unidos a una ecuacién de estado cubica, en este
caso la ecuacion de Peng & Robinson (Peng y Robinson, 1976) permitan predecir la
desviacion del comportamiento de los hidrocarburos debida a la presencia de agua en el

sistema.

Se han desarrollado previamente estudios para sistemas binarios agua — hidrocarburo
que permitieron determinar la efectividad de la regla de mezcla de Wong & Sandler en la
descripcion de estos sistemas (Eubank y colaboradores, 1995 [8]; Nishawn vy
colaboradores, 1996; Benavides y colaboradores, 2000). Ademas debido a los conceptos
moleculares involucrados en su desarrollo y al nUmero minimo de parametros que maneja
se selecciond el modelo termodinamico UNIQUAC para describir la desviacion del
comportamiento ideal en la fase liquida (Guggemheim, 1952; Abrams y Prausnitz, 1975).
Sin embargo existe una gran limitacion para aplicar este esquema, debido a que no existe
un método que permita llevar a cabo la reduccion de datos experimentales de sistemas
hidrocarburos multicomponentes basados en informacion experimental de estos fluidos.
Mas aun, no existe un registro en la literatura internacional que pueda tomarse como base
para llevar a cabo el ajuste de los coeficientes de interaccion binaria involucrados en la

regla de mezcla no convencional de Wong & Sandler (Wong y Sandler, 1992).

En esta investigacion se plantea una alternativa para lograr generar un modelo
termodinamico que involucre estos conceptos avanzados que permitan llevar a cabo
predicciones confiables del comportamiento de fluidos hidrocarburos tipo aceite volatil y
gas condensado cercanos al punto critico con presencia de agua. El esquema planteado

permitira realizar, bajo un esquema secuencial, una reduccién de las constantes del



modelo termodinamico de exceso UNIQUAC vy el ajuste de los coeficientes de interaccién
binaria de la regla de mezcla no convencional de Wong & Sandler para la ecuacion de
estado de Peng & Robinson. Lo cual es de gran trascendencia, si se tiene en cuenta que
permitiria simular el comportamiento de los yacimientos del piedemonte para descartar
eficazmente las hipotesis erradas sobre las causas de la formacion de escamas, como

también estudiar posibles soluciones a este problema.

La validacién de este enfoque se realizara con informacion obtenida de estudios
composicionales especiales (pruebas de Expansion a Composicion Constante, ECC, para
fluidos hidrocarburos cercanos al punto critico con presencia de agua) desarrollados
recientemente en el Instituto Colombiano del Petroleo, ICP, de la Empresa Colombiana de
Petroleos, ECOPETROL S.A.



1. MODELO TERMODINAMICO

1.1 ECUACION DE ESTADO DE PENG & ROBINSON

Las ecuaciones de estado son expresiones analiticas que permiten establecer las
relaciones entre las variables presién, volumen y temperatura. Por esta razén han sido
utilizadas para reproducir el equilibrio liquido-vapor y el comportamiento volumétrico tanto
de sustancias puras como de mezclas. Una de las ecuaciones de estado (EDE) mas

utilizada en la industria de los hidrocarburos es la EDE de Peng-Robinson,

Esta ecuacién fue presentada en el afio de 1976 segun trabajo desarrollado por Ding-Yu
Peng y Donald B. Robinson [30], esta basada en la forma general propuesta por Van Der
Waals [42] para ecuaciones cubicas de estado biparamétricas. Dichos parametros son
involucrados en la ecuacion para representar mas acertadamente el comportamiento real
de los gases teniendo en cuenta tanto el efecto de atraccion entre moléculas, - parametro
a -, como su tamano, - parametro b - que toman importancia a bajas y altas presiones

respectivamente.

1.1.1 Expresion para Sustancias Puras. Las ecuaciones de estado expresan
tradicionalmente la presion como la suma de dos términos, que representan la repulsion y

la atraccion entre moléculas:
P=P +P, (1.1)
En el caso de la ecuacién de estado (EDE) de Peng-Robinson la expresién es:

RT a(T)

I:>:v—b_v(v+b)+b(v—b) (1.2)




Esta ecuacion en términos del factor de compresibilidad Z, toma la forma de un polinomio

cubico:

23—(1—B)-Zz+(A—3BZ—ZB)-Z—(AB—BZ—B3):0 (1.3)

donde,
a(T)-P

A= R2T? (1.4)
bP

B=or (1.5)
Pv

Z=tr (1.6)

Al aplicar la ecuacién 1.2 en el punto critico se obtienen las expresiones para los

parametros a (Tc), b (Tc) y Zc

2 2
a(Te) = Q, RPIS (1.7)
RTc
b(Tc) = 0, 11 18
(Te)=0, 5 (1.9
Zc = 0.307 (1.9)

Los valores correspondientes a las constantes Q, y Q, son:

0,=0.45724 (1.10)

Q,=0.07780 (1.11)



A temperaturas distintas a la critica las expresiones utilizadas son

a(T)=a(Tc) - o(Tr,®) (1.12)
b(T)=b(Tc) (1.13)
La funcion a(Tr,»), es adimensional e igual a uno a la temperatura critica. Su expresion se
obtuvo a partir de los valores o que satisfacen al mismo tiempo la ecuacién 1.3 - cubica
de Z -, y la condicién termodinamica de equilibrio, - fugacidad del liquido igual a la
fugacidad del vapor -, reproduciendo los valores de presiones de vapor reportados a

varias temperaturas en la literatura. Para todas las sustancias analizadas se observé una

relacion entre ay Tr que puede ser linealizada de la siguiente forma:

a"2(Tr,0) = 1+ m(1 - Tr"?) (1.14)

Siendo m una constante propia de cada sustancia pura correlacionada con el factor

acéntrico:

m = 0.37464 + 154226 & — 0.26992 x> (1.15)

La expresion para la fugacidad de una sustancia pura, utilizando la EDE de Peng-

Robinson es:
f A Z+2414B

Ih—=Z2-1-In(Z-B)- In 1.16
P ( ) 272B (Z—O.414Bj (1.16)



1.1.2 Expresion para Mezclas. Las expresiones anteriores son apropiadas para utilizar
la EDE con una sustancia pura, sin embargo para trabajar con mezclas, se debe tener en
cuenta las propiedades de cada uno de los componentes presentes y obtener un

promedio de ellas, esto se hace mediante la aplicacion de sencillas reglas de mezcla.

Se redefinen para este caso las expresiones de los términos a y b quedando de la

siguiente forma:

ap :ZZXinaij (1.17)
by, = b, (1.18)

a,=(1-5,)-a/" -a" (1.19)

J

Donde el subindice m hace referencia a la mezcla, los subindices i y j representan todos

los componentes presentes, y J; es el coeficiente de interaccion binaria entre dos de ellos.

La expresién que representa la fugacidad de un componente en una mezcla esta dada por

A ;Xiaj‘ b

f b |
In—— = 2 (Z-1)-In(Z-B)- : 2
(@ N-inE-B)- e

(Z+2.414BJ
n

Z-0.414B (1.20)



1.1.3 Modificaciones a la Ecuacion de Estado de Peng & Robinson. Por ser una de
las EDE mas utilizadas en la industria para efectuar calculos composicionales aplicados a
mezclas de hidrocarburos, esta ecuacion ha sido objeto de diversas modificaciones que
pretenden mejorar su capacidad predictiva. A continuacion se presentan dos, que se han

tenido en cuenta para la realizacién de este trabajo.

e Modificacion de Twu-Coon-Cunningham [41]. Estos autores presentan una
modificacion del término o(Tr,m), apartandose de la forma tradicional como se ha
determinado y plantean una nueva forma para obtenerlo, utilizando el principio de los
estados correspondientes. Esta modificacién mejora las predicciones de las presiones de

vapor disminuyendo el error en una alta proporcion.

La expresién propuesta para « es:

a=a® +o®-a®) (1.21)
a® = T017813 Exp (0.125283(1- T.77%%*)) (1.22)
oV = T 0872 Exp (0.511614(1— T22°'7)) (1.23)

Donde o y o™ representan el valor de la funcién alfa extrapolado a sustancias puras con
factores acéntricos de cero y uno respectivamente, los cuales son funciones Unicamente
de la temperatura reducida. Esto lleva a que la expresion de o(T,,®) sea lineal en el factor

acéntrico.

e Modificacion de Stryjek-Vera [38]. La variacion propuesta por estos autores es
sobre la forma de como calcular el término m dependiente del factor acéntrico, necesario
para el calculo de a. En vez de utilizar un polinomio de segundo grado utilizan uno de
tercer grado, que presenta resultados similares a la anterior pero mejora las predicciones
de presidon de vapor en un rango de temperaturas reducidas de 0.7 a 1.0. La expresién

es:



m = 0.378893 +1.4897153 » - 0.171318448 »° + 0.0196554 »° (2.24)

1.1.4 Capacidad Predictiva de la Ecuacion de Estado de P&R. Numerosos autores
han trabajado con la EDE de Peng & Robinson por su sencillez y los buenos resultados

que arroja, especialmente en el calculo de propiedades para la fase gaseosa.

Sin embargo, se ha determinado también que la EDE en su forma original no presenta
buenos resultados al predecir las propiedades de la fase liquida [3,45], tales como la
densidad a la presion de saturacién, la gravedad especifica, la relacion gas-aceite GOR o

el factor volumétrico B, [6].

En sistemas de gas y condensado y especialmente cerca del punto critico, las
predicciones frecuentemente llevan a encontrar un punto de burbuja en vez de un punto

de rocio, o predicen mayor porcentaje del liquido condensado que el real [19].

Estas deficiencias pueden ser disminuidas aplicando diferentes técnicas como: lograr una
mejor caracterizacion de los fluidos, encontrar los coeficientes de interaccidon binaria
apropiados, utilizar la técnica de traslacion de volumen [16] o aplicar procedimientos de

regresion multiple de parametros.

1.1.5 Coeficientes de Interaccion Binaria. Cuando se trata de representar el
comportamiento de una mezcla, mediante una EDE, se emplea en el calculo del
parametro a, un término empirico denominado coeficiente de interaccién binaria (CIB)
que representa la atraccion molecular entre los componentes livianos y pesados de la

mezcla

Acerca de la naturaleza de los CIB se ha establecido en trabajos anteriores [29,35] que:

» Representan la accion de las fuerzas polares entre dos componentes

» Compensan la no esfericidad de los hidrocarburos pesados en la mezcla
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» Aumentan a medida que crece la diferencia entre pesos moleculares

» Son dependientes de la composicion

» Son dependientes de la temperatura aunque en menor grado

» Es importante emplear todas las parejas especialmente cuando se trabaja con fluidos

cercanos al punto critico

También se han evidenciado la importancia de hacer una buena eleccion de estos
coeficientes para cada par de componentes con miras a obtener una prediccion acorde
con los datos experimentales. Por lo general el conjunto de CIB apropiado se escoge
como aquel que permita reproducir la presién de saturacion del fluido con la mayor
exactitud posible. Ademas se ha demostrado que tal vez el CIB mas importante es el
existente entre el metano y la fraccién pesada. Katz y Firoozabadi [18] presentan en su

trabajo una correlacion para estimarlo a partir de la densidad de la fraccién pesada a 60°F

Sercn =0.1275p,,, —0.057¢ (2.25)

En el presente trabajo es de particular interés emplear la mayor cantidad de CIB posibles
razén por la cual a continuacion se presentan esquemas que se pueden utilizar para

calcular el conjunto total de CIB para parejas de hidrocarburos en cualquier fluido.

e Esquema de Pedersen [28]. Una forma sencilla para calcular los CIB basada en las

diferencias existentes en los pesos moleculares de los componentes es la siguiente:

» Para Mw; > Mw; se utiliza

5. = 0.00145$ (1.26)

Wi

» Para Mw; < Mw; se utiliza

Mw .
5 . =0.00145—L (1.27)
Mw.
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e Esquema de Slot-Petersen [35]. Este método para estimar los CIB se fundamenta
en las diferencias relativas entre los pesos moleculares de los componentes presentes en
la mezcla. Ademas, todos los coeficientes estan sujetos en forma proporcional al valor del

coeficiente entre el metano y la fraccién pesada 6C1-Cn+.

Los pasos para calcular los CIB entre parejas de hidrocarburos son los siguientes:

» Adoptar un valor para el d¢icn+

» Calcular los CIB entre los demas componentes (C2, C3, ..., Cn-1) y la fraccion pesada

mediante la siguiente expresion, donde k es el numero de atomos de carbono del

componente
Sck_cn+ =T Bcq-1)-cns (1.28)
» Calcular los demas CIB utilizando la siguiente relacion

(Mw )" — (Mw,)
T (Mw, )" (Mw,Y

(1.29)

Los valores de r y n son escogidos de tal forma que permitan reproducir la presién de
saturacion. El factor r puede variar entre cero y uno mientras el exponente n entre uno y

diez.
e Esquema de Chueh-Prausnitz [22]. Este método a diferencia del anterior esta
basado en las diferencias existentes entre los voliumenes criticos de los componentes

presentes en la mezcla.

La expresion que se propone para calcular los coeficientes entre parejas de componentes

hidrocarburos es:
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2(Ve, - Ve, ) i

3. =Al1-
h Vci% —ch%

(1.30)

Los valores de Ay B se escogen para reproducir de la mejor forma el comportamiento
real, y los autores sugieren los siguientes valores: para el factor A de 0.15 a 0.25 y el

exponente B puede tomarse inicialmente como 6 pero se puede modificar.
e Correlacion de Varotsis [44]. Este autor propone una metodologia donde los CIB
son funcion de la presion, la temperatura y el factor acéntrico. El trabajo es desarrollado

especificamente para aplicarlo con la EDE de Peng-Robinson especialmente con

sistemas de gas y condensado. La expresion desarrollada es la siguiente:
8 =8,Tr? +8,Tr, + 3, (1.31)

Donde, Tr es la temperatura reducida y los términos &, 6,y & estan en funcion del factor

acéntrico.

Para parejas de hidrocarburos las correspondientes expresiones son:

8, =-0.4114-3.5072log o, (1.32)
8, = 0.48147 + 3.35342 log o, - 1.0783 (log o, )’ (1.33)
8, =—0.01664 —0.37283 log o, + 1.31757 (log o,)’ (1.34)

En el mismo estudio se correlacionaron ademas los CIB entre las parejas nitrégeno -
hidrocarburo y diéxido de carbono - hidrocarburo donde ademas de la expresién general
(EC. 1.31) se anade un factor de correccion por presion. En tales casos las expresiones

son:
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Para parejas N,-Hidrocarburo

8, =2.257079 + 7.869765 log o, +

13.50466 (log »;)* + 8.3864 (log ©)®
8, =-0.584474 +1.328 log o, + 2.035767 (log o)’

8, =0.1751787 - 0.07043 log »; - 0.862066 (log o, )

5., =8, (1.04-4.2x10°P)

Para parejas CO,-Hidrocarburo

8, =0.741843368 + 0.441775 log ®
8, =-0.94812 - 0.6009864 log ®

d, =0.4025635 + 0.1748927 log ®

8}4 =3, (1.044269 — 4.375x107°P)

J

(1.35)

(1.36)

(1.37)

(1.38)

(1.39)

(1.40)

(1.41)

(1.42)

Por otra parte generalmente para parejas de no hidrocarburos y no hidrocarburo -

hidrocarburo los CIB se han establecido practicamente fijos para cada par de

componentes.

14



1.2 REGLAS DE MEZCLA

Tradicionalmente, han existido dos clases de modelos termodinamicos para calculos de
equilibrio de fases: Las EDE y los modelos de coeficientes de actividad (o exceso de
energia libre de Gibbs, GE). Sin embargo, estos modelos no son capaces de representar
los efectos de la presién en dicho comportamiento, ademas, los modelos G5 no pueden
ajustar los efectos de la temperatura en el equilibrio de fases ya que dependen de los

parametros del modelo, asi que sus capacidades predictivas son limitadas.

Las EDE han sido una herramienta muy valiosa para la correlacion y la prediccion del
comportamiento del equilibrio de fases tanto para sistemas polares como no polares,
debido a su simplicidad algebraica y en muchos casos a su exactitud. Una EDE
desarrollada para la compresibilidad de los fluidos, puede describir los efectos de la
presién en el comportamiento de fases. Las ecuaciones cubicas de estado, con la usual
regla de mezcla de un fluido de van der Waals, se pueden usar para todo el rango de
densidades pero solo en mezclas relativamente sencillas (por ejemplo, hidrocarburos o

hidrocarburos y gases organicos) con energia libre en exceso baja a moderada.

Las EDE aplicables tanto a la fase vapor como a la fase liquida tienen grandes ventajas
sobre los modelos de coeficiente de actividad, especialmente cuando se esta interesado
en trabajar sobre un amplio rango de presién y temperatura. En particular, ya que no
existen componentes hipotéticos y supercriticos o estados estandares, el modelo tiene
dependencia de temperatura y presion incorporada, y debido a que se emplea el mismo
modelo para todas las fases, la EDE puede predecir inclusive la presencia de un punto
critico. Ademas, otras propiedades termodinamicas como la entalpia, también pueden ser

calculadas simultaneamente y en una forma consistente.
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Figura 1. Diagrama esquematico del rango aproximado de aplicabilidad de varios modelos
termodinamicos

REqgimen
Liquido
irnid .
OMPrmIto Modelos  clasicos  de
coeficiente de actividad
(energia libre en
EXCEs0)
EDE
Densidad clasicas Densidad critica
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rnezcla
de WMWY
Gas EDE “irial

disuelto

Los rangos de aplicabilidad de estos modelos se ilustran esquematicamente como
regiones en la Figura 1, en la cual se presenta la densidad vs. la complejidad de la mezcla
representada por la energia libre en exceso para un estado de alta densidad. Como se
puede observar en la Figura 1, no ha existido un modelo termodinamico que tenga un
desempefio satisfactorio para una gran porciéon del rango de densidad-complejidad
molecular. Como una consecuencia de esto, no ha sido posible la descripcion apropiada
del comportamiento de fases de mezclas diferentes de hidrocarburos sobre grandes
rangos de temperatura y presion, o posible sélo con un enorme grado de dificultad y

numerosos parametros dependientes de la temperatura.

1.2.1 Clasificaciéon de las reglas de mezcla. Con una definicion convencional de un
cambio de propiedad en exceso en la mezcla, es necesario que los componentes puros y
la mezcla se encuentren en el mismo estado de agregacion para emplear las respectivas
ecuaciones. Es obvio que las energias libres de Gibbs y Helmholtz (1876) en exceso de
la mezcla, calculadas a partir de una EDE, estan en funcion de la presion, mientras que
los modelos de los coeficientes de actividad son independientes de la presion o de la
densidad. Por lo tanto, la igualdad entre GF (o A¥) de una EDE y de un modelo de

coeficiente de actividad sera exacta si se realiza a una presion moderada.
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Una ventaja que tienen las reglas de mezcla usando una expresién sencilla de energia
libre es que con una seleccion conveniente de sus parametros se puede reducir al uso

convencional de una regla de mezcla de Van der Waals [42].

Las reglas de mezcla se pueden definir como la combinacién de EDE y modelos de
coeficientes de actividad tanto a presion infinita como a presion cero, sobre amplios
rangos de temperatura. Ademas, se pueden definir como una relacion que establece
coémo las constantes a y b de la ecuacién de Van der Waals [42] para la mezcla dependen

de la composicion. La regla de mezcla originalmente propuesta por Van der Waals fue:
a=y’a, +2y\y,Jaa, +ya, (1.43)
b=yb,;+y,b, (1.44)

Las reglas de mezcla se pueden clasificar en dos grandes grupos:

1. Reglas de Mezcla a Presion Infinita.

2. Reglas de Mezcla a Presion Cero.

e Reglas de Mezcla a Presion Infinita. Las reglas de mezcla que se obtienen de una
aproximacién a presion infinita, requieren de la adiciéon de parametros de interaccion
binaria para ajustar tan cerca como sea posible el valor del modelo de energia libre de
Gibbs en exceso incorporado. Coutsikos y colaboradores (1995) analizaron las
habilidades y limitaciones de las reglas de mezcla a presion infinita tales como la de Wong
& Sandler [45], y Huron & Vidal [48].

Huron & Vidal (1979) fueron los primeros en combinar las ecuaciones de estado y los

modelos de energia libre en exceso a presion infinita.
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En el limite a presion infinita teniendo en cuenta que V, -»b, y V, ., —>b,., [asi que

C(Vomex=bmes) = C(Vi=by)= C": para la EDE de Peng-Robinson ¢ — [n(v2 —% 0623231

Abe(TPo0x) 1 [8n v, & (1.45)
CRT RT|b_ 2 "b,
GEe(TP>wx) 1]a a;| P
F J_o M ame vy, PSsop  _p 146
CRT RT|b,_ ZX b, | RT ZX'( ez ~by) (146)

Las ecuaciones anteriores relacionan las funciones de energia libre en exceso a partir de

una EDE y de un modelo de coeficientes de actividad a presion infinita.

Para la presién infinita se tienen los siguientes modelos:

> Modelo HVO Huron M. y Vidal J. (1979).
> Modelo WS Wong D. y Sandler S. (1992).
> Modelo TC Twu C.y Coon J. (1996).

e Reglas de Mezcla a Presion Cero o Moderada. En el limite de presion cero (o a
bajas presiones), la energia libre de Helmholtz y de Gibbs en exceso calculadas a partir
de una ecuacion de estado son muy parecidas y por lo tanto se puede emplear cualquiera

de las dos para realizar los calculos.

Para el desarrollo de predicciones exitosas del equilibrio de fases mediante estos

modelos, se deben satisfacer las siguientes condiciones:
» La funcion de energia libre en exceso que se obtiene de un modelo convencional de

energia libre usado en la EDE debe estar en acuerdo con la energia libre de Gibbs en

exceso experimental a baja presion.
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> La energia libre en exceso calculada a partir del modelo EDE/GF debe ser igual a la

del modelo convencional de energia libre en exceso.

Si no se satisfacen estas dos condiciones, entonces el modelo combinado de EDE/GF
puede fallar en la representacién del equilibrio de fases a bajas presiones, o permitir
extrapolaciones incorrectas a altas presiones y temperaturas con los parametros

obtenidos a bajas presiones.

Como ha sido indicado por los usuarios de este tipo de ecuaciones, en el limite de presién
cero no hay una solucion matematicamente rigurosa aplicable a todos los problemas del

equilibrio de fases.

En el contexto de los modelos EDE/GE a presion cero, un sistema simétrico es una mezcla
que contiene componentes caracterizados por valores similares de a;, mas que de los
tamafos moleculares o los volumenes criticos. Sin embargo, aun para tales sistemas, la
reproduccion aproximada del modelo GF se garantiza cuando los valores o de la mezcla 'y
del componente puro estan en un rango especifico. Por lo tanto, una mezcla ideal con
valores iguales de o; para cada componente se puede considerar entonces como un
sistema "completamente simétrico”. Solo en este caso se reproduce exactamente el

modelo GE.

Para una ecuacién cubica de estado de dos parametros del tipo Van der Waals [42] a

presion cero, se tiene que:

b
1 — Zmez
GEDE Z V a
—:Z — XZ— X In _—mez | __ X In mez mez C V
RT ™ Z - Z Lz Z o4l be bR J V) (1.47)
Vi
> x| 2 v
: bRT
Y,
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E
A EDE

Zmez
RT X Xi'”( 2

a
_ X | mez mez C(V
] Z iin b. + (b RT J ( mez )

_Z X{b:’iT ]C(V.) (1.48)

C(V) es una funcién que depende del volumen molar especifico para cada EDE. Por

ejemplo, para la ecuacion de estado de Peng-Robinson esta funcion se define como:

1 V+(1—\/§})
C(V)_Z\/Eln{v+(1+\/§b} (1.49)

A la presién cero, se tienen los siguientes modelos:

» Modelo MHV1 Michelsen M. (1990).

» Modelo MHV2 Dahl S. y Michelsen M. (1990).

» Modelo LCVM Boukovalas C. y colaboradores (1994).
» Modelo TCB Twu C., Coon J. y Bluck D. (1998).

1.2.2 Regla de mezcla de Wong & Sandler (modelo WS). Wong y Sandler (1992) [45]
a diferencia de Huron y Vidal (1979) [48] usaron la energia libre de Helmholtz la cual no
depende de la presion para una mezcla liquida. Esta regla de mezcla muestra buenos

resultados en la prediccién del equilibrio de fases.

Asume que la energia libre de Helmholtz en exceso a presion infinita sera
aproximadamente igual a la energia de Gibbs en exceso a presiones bajas (o cero), e
introduce un parametro de interaccion binaria (Kj) para satisfacer la restriccion del

segundo coeficiente virial.

AE(T,x,P = w) = A5(T,x,P = baja) = GE(T,x,P = baja) (1.50)
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La regla de mezcla de Wong-Sandler presenta importantes ventajas con respecto al uso

de reglas de mezcla convencionales o del tipo Van der Waals:

» Satisface las dos condiciones limites conocidas que son: a presiones bajas la EDE
produce un segundo coeficiente virial que es cuadratico en composicion y a densidades
altas la EDE se comporta como un modelo de coeficiente de actividad, aun cuando esta

regla de mezcla es independiente de la densidad.

» Debido a que el modelo de energia libre de Gibbs en exceso se usa a la presion de las
mediciones, no es necesario reajustar parametros. De esta manera, se pueden emplear
directamente los parametros que se reportan en el DECHEMA Chemistry Data Series;
suministrando una capacidad predictiva a la combinacién de ecuaciones de estado/reglas
de mezcla. El modelo también tiene la flexibilidad adicional de incorporar parametros de

interaccion binaria (k;).

Un buen numero de articulos recientes (Wong y colaboradores, 1992, Orbey y
colaboradores, 1993) revel¢ la utilidad de esta regla de mezcla en la extension del rango
de aplicacién de las EDE para mezclas complejas. Ademas, un resultado inesperado que
se encontré con esta regla de mezcla fue que se pueden realizar predicciones exactas
sobre un amplio rango de temperaturas (alrededor de 200°K) basadas en los valores
experimentales de GEy a una temperatura moderada. Ademas, aun en la ausencia de
datos experimentales, se pueden realizar predicciones sobre grandes rangos de
temperatura y presion usando estimativos a bajas temperaturas de GEy basadas en
UNIFAC, lo cual representa un método sencillo para extender el rango de aplicabilidad del

modelo predictivo UNIFAC a altas presiones y temperaturas.

Las respectivas ecuaciones de los parametros a y b de la mezcla son:

a, a, GE(TP.x)
??xix{ u‘m]{gxibfc*

. RT—[in:+W}

(1.51)

)
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;%X‘X"(b” RTJ

B, = GE[TP X (1.52)

RT_ ini‘k#

i b, C

Ademas,

a; 1 a a,
b. ——L |=—||b ——— b ——[|M1=k. 1.53
( ! RT] 2|:( ' RTJJ{ ! RTH( ”) ( )
donde:

ajj; = parametro de energia para el componente puro.

bij = parametro de volumen para el componente puro.

aj , b = propiedad de iteracion entre los componentes iy j.

kij = coeficiente de interaccion binaria.

Xij = composicion de los componentes.

P’ = presion baja para la cual los datos experimentales estan disponibles.
R = constante de los gases.

T = temperatura.

Gf = energia de Gibbs en exceso medido por el coeficiente de actividad.

C’ = constante que depende de la EDE a utilizar. Para PR = - 0.62323.

1.3 MODELOS TERMODINAMICOS DE EXCESO

La termodinamica de mezclas no ideales de liquidos ha generado una amplia literatura. A
pesar de esto, el objetivo de predecir las propiedades de la mezcla a partir de las
propiedades de componentes puros aun no se ha logrado, las fallas en el alcance de este
objetivo provienen del inadecuado entendimiento fundamental de la estructura liquida y
las fuerzas intermoleculares. Por lo cual, para realizar el célculo del equilibrio liquido-

vapor ELV y del equilibrio liquido-liquido (ELL) necesario para el disefio de procesos, es
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basico construir modelos que son solo aproximaciones que contienen parametros

obtenidos empiricamente.

Es importante realizar predicciones confiables para el equilibrio de fases en aplicaciones a
procesos de separacion tales como los desarrollados en torres de destilacion y extraccién
liquido-liquido. La ecuacion de Wilson (1964) [47] suministra una muy buena
representacién del equilibrio de fases vapor-liquido para sistemas multicomponentes tanto
polares como no polares a partir de parametros binarios. Sin embargo, esta ecuacién
presenta como desventaja su incapacidad para predecir la immiscibilidad liquido-liquido.
La ecuacion NRTL de Renon y Prausnitz (1968) y la ecuacion de UNIQUAC de Abrams y
Prausnitz (1975) son desarrollos importantes en la representacion del ELL y ELV. El
desarrollo mas importante y mas reciente en esta area lo constituyen los denominados
métodos de contribucion de grupos como son la ecuacion ASOG de Wilson y Deal (1962)
y la ecuacion de UNIFAC de Fredenslund y colaboradores (1975), debido a que estos
modelos son totalmente predictivos y no es necesario emplear datos experimentales en el
desarrollo de calculos de equilibrio de fases sobre amplios rangos de presion y

temperatura.

1.3.1 Terminologia.

e Modelos termodindmicos de exceso. Estos modelos termodinamicos de exceso
surgieron como una necesidad debido a la incapacidad de las EDE para la prediccion de

las propiedades de la fase liquida en una mezcla determinada.

Se definen como los modelos matematicos para expresar la energia libre de Gibbs y los
coeficientes de actividad en funcién de una expresion de concentracion, la cual en la

mayoria de los casos es la fraccion molar de los constituyentes de la mezcla.
e Actividad. La actividad de un componente i a una presiéon P, temperatura T y

composicion del liquido xi, se define como la relacion de la fugacidad del componente i a

estas condiciones con la fugacidad de dicho componente i en el estado estandar.
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f(T,P,x)

ai(T, P,X) = m

e Coeficiente de actividad. Es la relacién de la actividad del componente i con

(1.54)

respecto a su fraccién molar, el coeficiente de actividad mide la desviacion de la idealidad

de un componente en solucion.

_a(T,P,x)
i X.

(1.55)

e Fugacidad. Tendencia de escape, facilidad con que una sustancia dentro de una fase
se desplaza a la otra. Tiene unidades de presién, se puede decir que es una presion

corregida.
Funciones de la fugacidad:

» Predice el valor del potencial quimico.

» Sirve para interpretar el comportamiento de la materia.

El calculo de la fugacidad es una expresion en funcién de temperatura, presion, y

composicion para una sustancia en solucion su ecuacion es:

%
Inf, =P*y,*In¢, ={z-1-Inz-| z 1|3V *Pry. (1.56)
® 6n T.V.n; V

e Coeficiente de fugacidad. Se define como la relacién de la fugacidad con respecto a

la composicién y a la presién para cada una de las fases:

0 :yfiP (1.57)

e Fraccion de area local. El concepto de composicion local fue introducido por Wilson
(Ecuacion de Wilson, 1964) [47] y posteriormente fue implementado también por Renon y
Prausnitz (Ecuacion NRTL, 1968) y Abrams y Prausnitz (Ecuacion UNIQUAC, 1975) [3].
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La base fundamental de este concepto es que al observarla microscopicamente, una
mezcla liquida no es homogénea; es decir, la composicion en un punto de la mezcla no es
necesariamente la misma que en otro punto. En aplicaciones de ingenieria y en trabajos
de laboratorio solo se toma el promedio de la composicién del total de la materia, pero
para la construccion de modelos termodinamicos de mezclas liquidas, es mas

conveniente tomar la composicién local como variable principal.

Figura 2. Dos posibles arreglos (dentro de las cajas) para seis moléculas blancas y azules. Las
moléculas blancas contienen dos segmentos y las azules contienen tres segmentos.
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Para ilustrar el concepto de fraccidon local, se considera un sistema binario de seis
moléculas tipo uno y seis moléculas de tipo dos sobre una red bidimensional como la
encerrada por las cajas de la Figura 2, en la cual cada segmento se representa por un
punto en la grafica. Las moléculas del tipo uno (blancas) ocupan tres segmentos y las
moléculas del tipo dos (azules) ocupan dos segmentos; de esta formari=3yr, =2. El
numero de coordinacién z de la red bidimensional es cuatro. Cada molécula tipo uno
tiene ocho contactos externos y una molécula tipo dos tiene seis contactos externos, de

tal forma que q1z=8y q,z = 6.

La fraccion de segmento promedio para las moléculas del tipo uno (®,) esta dada por:
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G- X2 _3 (1.58)
X +%,0,  1ag 1uy 5

y en una forma similar ®, = 2/5.

La fraccién de area promedio para las moléculas del tipo uno (®,) esta dada por:

*
oo

X194 _ X492

0, = -
X1Gr + X202 X4Q4Z2 + X052

_4 (1.59)
7

o N~
+

N =
N =

y en una forma similar ®, = 3/7

En la figura 2, se ilustran un par de posibles arreglos de las moléculas tipo uno y tipo dos.
En la figura 2a las moléculas estan distribuidas en una forma ordenada, mientras que en
la figura 2b las moléculas se distribuyen en una forma mas aleatoria. Las fracciones de
segmento promedio y las fracciones de area promedio son las mismas en ambas figuras.
Sin embargo, las fracciones de area local son diferentes. EIl numero de segmentos tipo
uno alrededor de los segmentos tipo uno difieren en las dos figuras, también existen
diferencias en el numero de los segmentos tipo dos alrededor de los segmentos tipo uno y

el numero de segmentos tipo dos alrededor de segmentos tipo dos.

En la figura 2a, hay 45 segmentos tipo uno alrededor de segmentos tipo uno, pero soélo
tres segmentos tipo dos alrededor de segmentos tipo uno. De esta forma la fraccion de
area local es ®, = 45/48 y ©,1 = 3/48. En contraste en la figura 2b, hay 24 segmentos
tipo uno alrededor de segmentos tipo uno y 24 segmentos tipo dos alrededor de
segmentos tipo uno. De esta forma la fraccion de area local ©1 = 24/48 y ®,, = 24/48.
Ademas, en la figura 2a ©,, = 33/36 y ®1, = 3/36, mientras que en la figura 2b ©,, = 12/36
y O = 24/36.

26



Este ejemplo bidimensional ilustra s6lo un par del numero multiple de formas en que las
moléculas pueden ordenarse asi mismas en el espacio en una mezcla binaria. Esta
multiplicidad (también llamada degeneracién) se refleja en el factor combinatorial de la
funcidon de particién. El factor combinatorial de la ecuacién UNIQUAC es la cantidad

principal en la determinacioén de las propiedades termodinamicas de una mezcla.

e Mezclas atérmicas. En la definicién del efecto de la temperatura sobre la energia de
Gibbs se pueden tomar dos posibles aproximaciones al problema, la primera establece
que gE = -TsE, lo cual asume que los componentes se mezclan a temperatura constante
sin cambio de entalpia (hE = 0). Lo anterior lleva a la conclusiéon que a composicion
constante, In yi es independiente de la temperatura, o en otras palabras, que gE/RT es

independiente de la temperatura.

e Mezclas no atérmicas o regulares. Esta aproximacién establece que gE = hE, lo
que es igual a decir que sk = 0. Se concluye entonces que a composicién constante In yi

varia con 1/T, o en otras palabras que gE es independiente de la temperatura.

e Mezclas electroliticas. Son mezclas que contienen solutos que ionizan completa
(por ejemplo sales fuertes como el cloruro de sodio) o parcialmente (por ejemplo didxido

de sulfuro y acido acético).

e Sistemas simétricos. En sistemas binarios se denomina sistemas simétricos a
aquellos sistemas para los cuales no hay cambio en la energia libre de Gibbs en exceso si

se cambia la composicion de x1 a (1 - x1).

e Método de contribucién de grupos. Es una metodologia en la cual una molécula se
divide (arbitrariamente) en grupos funcionales y la interaccién molécula-molécula se
considera como la suma de las interacciones entre sus grupos constitutivos (suma de

interacciones grupo-grupo).
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1.3.2 Clasificacion de los modelos termodinamicos segun las bases conceptuales

de su desarrollo.

e Expresiones algebraicas

» Ecuacion de Margules. Desarrollada por Margules en 1895, es el mas antiguo de
los modelos termodinamicos. El trabajo de Margules se basd en los coeficientes de
actividad y fugacidad antes de que éstos fueran definidos oficialmente, y esencialmente

su propuesta es equivalente a expansiones potenciales en composicion.

Este modelo recibe diferentes denominaciones segun el niumero y tipo de parametros
involucrados en la expresion de energia de Gibbs. Por ejemplo, para el caso de dos
parametros presenta dos formas distintas con el mismo tipo de variables, la ecuacién de
forma A es un caso especifico de la ecuacion de Redlich-Kister (1948) (C=0;D=0; E =
0). Mientras que la ecuacion de forma B es una variacion realizada para ajustar el
comportamiento de otro tipo de mezclas. Para el caso de tres parametros también se
presentan dos formas diferentes, la ecuacién de forma A es un caso particular de la
ecuacién de Redlich-Kister (D =0, E = 0); y la forma B es una modificacién ajustable para

otro tipo de mezclas.

= De un pardmetro. La ecuacion de Margules de un parametro muestra una buena
representacién para varias mezclas simples, por ejemplo, para mezclas de

moléculas de igual tamafo, forma y naturaleza quimica.

La expresion para esta ecuacion es:

g° = AX,X, (1.60)

Donde A es una constante empirica con unidades de energia, caracteristica de los
componentes uno y dos, que depende de la temperatura mas no de la composicion. Se le
denomina de un parametro debido a que la constante A es el Unico término involucrado en

la ecuacion.
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A partir de la ecuacion 1.61 se pueden obtener expresiones para los coeficientes de

actividad y, y v, con relacion a la energia libre de Gibbs, mediante la siguiente expresion:

E
RTIny, —g¢ =| 99 (1.61)
on, T.P.nj

donde n; es el nimero de moles de i y nt es el nimero de moles totales.

Teniendo en cuenta que x4 = n4/nT Yy X2 = No/Nt, SE expresa:

RT Iny, = AX3 (1.62)
RTIny, = Ax? (1.63)

Las dos ecuaciones anteriores son simétricas siempre y cuando se grafican Iny; y Iny;

contra x2 (0 xq). A dilucion infinita, los coeficientes de actividad de ambos componentes

son iguales:
. A
;=limy, =exp| — 1.64
71 x1a07/1 p( RT) ( )
;= limy, =exp A (1.65)
Vo = X320 V2 RT .

El coeficiente A puede ser positivo o negativo, y a pesar de ser una funcién de la
temperatura, con frecuencia sucede que para sistemas sencillos sobre un rango de
temperatura pequefo, A es una constante. Por ejemplo, los datos de equilibrio de vapor-
liquido de Pool y colaboradores (1962), para un sistema argén/oxigeno son bien
representados por la ecuacién de Margules de un parametro como se muestra en la figura
3a83.8°%, A=148.1 J/mol y a 89.6 °K, A = 141 J/mol. Para este sistema sencillo, A es

una funcién débil de la temperatura (AT = 5.81°K y AA = -7.1 J/mol), aunque era de
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esperarse una variacion exponencial, se puede observar que es del tipo inversamente

lineal.

Figura 3. Aplicacion de la ecuacion de Margules de un parametro a una mezcla binaria

T 1 ] s i
75+ -
ARGON / OXIGENO
g S0 838 K
-
: 89.6 K
W
o
25} -
0 | | | |

Fraccion molar

= De dos parametros (forma A). Se denomina de dos parametros porque esta

expresion contiene dos constantes (A y B).

Para la energia libre de Gibbs en exceso, se tiene:
9% = XX, [A+B(x, +x,)] (1.66)

Donde A y B son constantes empiricas con unidades de energia, caracteristicas de los

componentes uno y dos, que dependen de la temperatura mas no de la composicion.
Debido a la falta de claridad en lo que respecta al desarrollo matematico para la obtencion

de las expresiones de coeficientes de actividad, y1 y vy, a partir de la expresion de la

energia de Gibbs, a continuacion se presenta un procedimiento detallado que se aplica a
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la expresion de Margules de dos parametros forma A, el cual puede ser extendido a las

demas expresiones para los diferentes modelos termodinamicos.

Termodinamicamente la energia de Gibbs en exceso se define como:

GF = RT(nqIny; + nalnyy) (1.67)

Por lo cual, a través de un proceso de derivacion se pueden obtener las siguientes

expresiones para los coeficientes de actividad, y,y v».

E
RT Iny, = (ae ] (@)
6 T,P.ny

1

(1.68)

E
RTIny, =£GG j (b)
a T,P.n,

2

Ademas de la ecuacion 1.69, otra forma de expresar la energia de Gibbs a partir de la

energia molar de Gibbs (gF) es la siguiente:
GF = (ny + ny)gF (1.69)

y las fracciones molares se pueden expresar en funciéon del nimero de moles:

X, = (a)
n, +n,
(1.70)
X, =2 (b)
n, +n,

Empleando la expresion 2.16 y reemplazando la expresion para la energia molar de Gibbs

del modelo de Margules de dos parametros forma A (ecuacion 1.71), se tiene que:
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G® = (N1 + Ny) X1%[A + B(Xy - X2)] (1.71)

Ahora se introducen las ecuaciones 1.70 a y b en la ecuacion 1.71

2 2
n n n n n.n
G =(n+n,)A—+—*——2 4B 1 _* 2 B2 (1.72)
n,+n, n+n, (n,+n,)”> n+n, (n,+n,)

simplificando se tiene:

_Ann, Anfn,  Bnn;

GE
ni+n, (ng+ny)* (N +n,)’

(1.73)

A partir de la expresién anterior se puede obtener los coeficientes de actividad, y; y y> con

base en las expresiones 1.68 a y b respectivamente.

Las expresiones 1.74 a la 1.78, presentan el proceso de obtencidén del coeficiente de

actividad, y, al aplicar la definicion termodinamica (expresion 1.68a) a la ecuacién 1.73.

(GGE j _ Any(n, +n,)-An;n, .\ 2Bn,n,(n, +n, )’ —=Bn?n,2(n, +n,)
T.PN

on, (n,+n,) (n,+n,)*
(1.74)
~ [Bng(n1 +n,)* —2Bn,nZ(n, +n, )]
(n1 + n2)4
simplificando la expresion anterior
E 2 3 4 2,2

(86 ] _ An - 28n1n24 _Bn 38n14n2 (1.75)

Ny Jrpn (n1+n2) (n1+n2) (n1+n2)
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Reemplazando x, = nJ/(ny + ny), X1 = n4/(ny + ny) y desarrollando la operaciéon de

sustraccion para los dos ultimos términos de la expresion 1.75

E
(88?1 j = AX +2BX X3 +3BX?X5 —BX, (1.76)
;

finalmente reemplazando x4 = 1 - X, se tiene que:

E
oG~ _ AxZ —Bx, +2Bx; —2BX; +3Bx5 - 6Bx; +3Bx,
on, (1.77)

= AX +3BxZ - 4Bx;

Y para el coeficiente de actividad y,; del modelo de Margules de dos parametros forma A,

se obtiene la siguiente expresion:

RTIny, = (A+3B)x2 —4Bx2 (1.78)

De igual forma, aplicando la expresién 1.68b a la expresién 1.73, el coeficiente de

actividad vy, es:
RTIny, = (A-3B)x? + 4Bx> (1.79)
= De dos parametros (forma B). Se denomina de dos parametros porque esta
expresion presenta dos constantes (A 'y B).

g% = x,X,[Ax, + Bx, | (1.80)

Donde A y B son constantes empiricas con unidades de energia, caracteristicas de los

componentes uno y dos, que dependen de la temperatura mas no de la composicion.
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Siendo las respectivas ecuaciones para los coeficientes de actividad las siguientes:
RTIny, = x2(2A-B)-x3(2A-2B) (1.81)
RTIny, =x2(2B - A)-x3(2B -2A) (1.82)

= De tres parametros (forma A). Se denomina de tres parametros porque esta

expresion presenta tres constantes (A, By C).

Por lo cual para la energia libre de Gibbs en exceso, se tiene:
gt :x1x2[A+B(x1 — X, )+C(x, —x2)2J (1.83)

Donde A, B y C son constantes empiricas con unidades de energia, caracteristicas de los

componentes uno y dos, que dependen de la temperatura mas no de la composicion.

y los coeficientes de actividad son calculados por
RTIny, = (A+3B+5C)xZ —4(B + 4C)x] +12Cx; (1.84)
RTIny, =(A-3B+5C)x? +4(B —4C)x? +12Cx; (1.85)

= De tres parametros (forma B). Se denomina de tres parametros porque esta

expresion presenta tres constantes (A, By D).

E

g% = XX, (AX, +Bx, —Dx,X, ) (1.86)

Donde A, B y D son constantes empiricas con unidades de energia, caracteristicas de los

componentes uno y dos, que dependen de la temperatura mas no de la composicion.

y las ecuaciones de los coeficientes de actividad son:
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RTIny, =x2(2A-B +D)-x2(2A-2B +4D)+3Dx; (1.87)
RTIny, =x?(2B - A+D)-x?(2B —2A +4D)+3Dx; (1.88)
» Ecuacion de Van Laar. El desarrollo de Van Laar (1910, 1913) se basé
principalmente en la ecuacion de estado de van der Waals (1873); pero debido a la

incapacidad del ajuste de los datos de coeficiente de actividad con los parametros de van

der Waals, la ecuacién de Van Laar (1910) se considera como una ecuacion empirica.

e _ AXiX (1.89)

y los coeficientes de actividad son calculados por

-2
RT Iny, = A(1+AX1] (1.90)
Bx,
Bx, )~
RTIny, =B| 1+ —2 1.91
Vo ( AX1J ( )

» Ecuacion de Wohl. Una de las principales ventajas de este modelo es que se puede
asignar algun significado fisico aproximado a sus parametros; como un resultado de ésto,

la expansion de Wohl (1946) se puede ampliar para soluciones multicomponentes.

Wohl (1946) expresa la energia de Gibbs en exceso de una solucion binaria como una

serie de potencia en z, y z,, las fracciones de volumen efectivo de los dos componentes:
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E
g 2 2 3 3
RT( ) =281,2,Z; +3841,Z7Z, + 38122425 +48441,27Z5 + 4135, 247,
X104 + X520, (1.92)

+6a,,,2°25 +...

donde
X
7, = % (1.93)
X1q1 +X2q2
7, = 2292 (1.94)
X1q1 +X2q2

La ecuacion de Wohl contiene dos tipos de parametros, q y a. Los parametros q son los
volumenes efectivos de las moléculas; q; es una medida del tamafo de la molécula i, o de
su "esfera de influencia" en la solucion. Una molécula grande tiene un parametro q
mayor que una pequefa y, en soluciones de moléculas no polares de forma similar, la
relaciéon de los parametros q es una relacion de volumenes molares del liquido del

componente puro.

Los parametros a son los términos de interaccion cuyo significado fisico es similar al de
los coeficientes viriales. El parametro a;, es una constante caracteristica de la interaccion
entre la molécula uno y la molécula dos. "Existe una analogia entre la ecuacién de Wohl y
la ecuacion de estado virial, pero ésta no es mas que una aproximacion, ya que la
ecuacion virial tiene una base tedrica precisa y la ecuacion de Wohl por el contrario, o
puede ser determinada a partir de ninguna teoria rigurosa sin suposiciones

termodinamicas y simplificaciones rigurosas" (Prausnitz y colaboradores, 1986).

» Ecuacion de Redlich-Kister. La forma general de la ecuacion de Redlich-Kister
(1948) es:
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gt = x1x2[A+B(x1 X%, )+C(x, =%, ¥ +D(x, =X, +J (1.95)

Donde A, B, C, D son parametros dependientes de la temperatura los cuales son
determinados de datos experimentales. La ecuacién 1.95 es comunmente conocida como

la expansion de Redlich-Kister.

E
RTIny, =g* =| 19" (1.96)
on, T.P.nj

A partir de la ecuacion 1.95 y empleando la ecuacidén 1.96 se obtienen las expresiones

para los coeficientes de actividad

RTIny, =a"”x2+b"x3 +cWx +d Vx5 +... (1.97)
RTIny, =a@x2 +b@x3 +c@x? +d®@x® + ... (1.98)
donde

a”=A+3B+5C+7D a?=A-3B+5C-7D (1.99)
b =- 4(B + 4C + 9D) b@ = 4(B - 4C + 9D) (1.100)
c'=12(C + 5D) c® =12(C - 5D) (1.101)
d"=-32D d®=-32D (1.102)

El nimero de parametros (A, B, C...) que se usan para representar los datos
experimentales depende de la complejidad molecular de la solucion, de la calidad de los

datos y del numero de datos disponibles.
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La expansiéon de Redlich-Kister (1948) suministra una expresién algebraica flexible para
la representacion de la energia libre de Gibbs en exceso de una mezcla liquida. La figura
4 presenta el comportamiento de esta expansion bajo la influencia unitaria e individual de
los tres primeros términos A, By C. El primer término en la expansion es simétrico en "x"
y genera una parabola cuando se grafica g& contra "X". Los términos impares de la
correlacion [B, D,...] son asimétricos en "x" y por lo tanto tienden a una parabola oblicua
cada una al lado derecho o izquierdo. Los términos pares de la correlacion [C, E,...] son

simétricos en "x" y tienden a aplanar o agudizar la parabola.

La ecuacion de Redlich Kister es un modelo para representar los coeficientes de actividad

de la fase liquida, como también para clasificar los diferentes tipos de soluciones liquidas.

= Tipo uno. El caso mas simple es la solucion perfecta, en la cual log (y1/y2) = 0.

= Tipo dos. Caracterizado por B = 0; C = D = 0, esta representado por una linea

recta en un diagrama de log (y1/y2) contra x.

Figura 4. Contribuciones para g© en la ecuacion de Redlich-Kister (para A=B=C =1)

0.30——T— | -

Térmng A

0,10 .
~Termno B

Térmiro C
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= Tipo tres. (Sistema de alta asociacién). EstetipoB =0; C=0,D =...=0. Se
denomina como la ecuacién de Margules. Si se representa un numero de puntos
experimentales de gran exactitud, se desarrolla el método de minimos cuadrados

con factores de peso seleccionados adecuadamente para determinar B y C.

El método consiste en graficar los datos experimentales de log (y+/y2) contra x, se
dibuja una curva preliminar, y se leen los valores de log (y+/y2) para un numero de
puntos caracteristicos listados en la tabla 1. Para este tipo con D = 0 sélo se

consideran los puntos numeros 1, 3, 5, 7, y 9 de dicha tabla.

En los puntos niumeros 3 y 7 el valor de log (y4/y2) es independiente de C. La igualdad
de los valores de log (y1/y2) para los puntos numeros 3 y 7 constituye, por lo tanto, en
muchos casos una prueba de los datos experimentales. El valor de B — D/3, o, si D =

0, de B, se calcula a partir del mejor valor de log (y+/y2) para los puntos numeros 3y 7.

El valor de C se calcula del punto numero 5. Si D = 0, las cantidades de (B—-C) y
(- B — C) representan valores razonables para los puntos numeros 1y 9. Se dibuja
una nueva curva a través de los puntos numeros 1, 3, 5, 7, y 9 calculados de la tabla 1

con los valores asumidos de By C.

= Tipo cuatro. Sus valores caracteristicos son B =0, D # 0, y C = 0, varios sistemas
de metanol e hidrocarburos pueden ser representados aproximadamente por una
funcion de este tipo. El diagrama de log (y1/y2) para este tipo muestra una forma
de S es la curva representativa. Los valores absolutos de la funcion ax =0y x =
1, son iguales, y la curva pasa de cero a x = 0.5. Los valores de B y D se calculan

facilmente de los puntos numeros 2, 4,6y 8 (tabla 1).
= Tipo cinco. Si ninguna de las constantes B, C, y D son iguales a cero, C se

calcula del punto numero 5, B de los puntos numeros 2 y 8, y D de los puntos

numeros 4 y 6 en los cuales el valor del término D viene siendo un maximo.
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Tabla 1. Puntos Caracteristicos de la Ecuacion de Redlich - Kister

PUNTOS ) Logtrit)
NUMERO
1 0 B-C+D
2 0.1464 0.7071B - C/4
3 0.2113 0.5773(B - D/3)
4 0.2959 0.4082(B - 2D/3) + C/4
5 0.5 C/2
6 0.7041 - 0.4082(B - 2D/3) + C/4
7 0.7887 -0.5773(B - D/3)
8 0.8536 -0.7071B - C/4
9 1 -B-C-D

La principal ventaja de una clasificacion como la discutida en la seccidn anterior reside en

su estrecha conexion con la naturaleza de las soluciones y de los componentes.

Es bien conocido por los trabajos de Hildebrand (1939), Scatchard (1931), y otros, que el
tipo dos representa muy bien a los sistemas en los cuales los componentes no estan

asociados, interactuan moderadamente, y tienen aproximadamente igual volumen molar.
El término D contribuye menos del 0.0011B al log (y+/y2) si el volumen molar del

componente mas grande excede en menos del 50% al volumen molar del componente

mas pequenfo.
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La asociacion entre dos componentes tiende a disminuir la influencia del término
caracteristico de asociacion, por lo cual los sistemas de sustancias altamente asociadas a

menudo pertenecen al tipo tres.

El término de asociacion se mantiene si ambos componentes se asocian pero no uno a
otro. Aparentemente el sistema benceno-ciclohexano pertenece a este tipo. De acuerdo

a Hildebrand (1939) ambas sustancias estan ligeramente asociadas.

Se debe sefialar, sin embargo, que la existencia del término D sélo puede ser
determinado a partir de mediciones de alta exactitud. Dentro de los limites de error el
sistema pertenece al tipo tres en lugar del tipo cinco. Asi la clasificacion que se presenta
suministra aproximaciones de varios grados de exactitud. Esta flexibilidad se puede

considerar como una ventaja de una serie de potencia.

e Expresiones basadas en teorias moleculares

> Modelo de Wilson. En 1964, Wilson desarrolld6 una ecuacion basandose en la
suposicion que las interacciones entre las moléculas dependen principalmente de las
"concentraciones locales", expresadas como fracciones de volumen. Estas
concentraciones se definen en términos probabilisticos y en la distribucion de energias de

Boltzmann.
La ecuacién de energia libre de Gibbs en exceso se define con referencia a una solucion
ideal relacionada a la ley de Raoult, la cual obedece la condicién limite que g desaparece

tanto en x4 como en x, hasta volverse cero.

Se presenta una expresion para la energia libre de Gibbs en exceso de una solucién

binaria:
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E
gT:—x1 In(X, +A,X5)— X, In(X, + AyyX,) (1.103)

de esta ecuacion se deducen los coeficientes de actividad obteniendo:

A12 _ A21
| X +A X, AyX +X, |

Iny, ==In(X, + A,X, )+ X,

(1.104)
A12 _ A21
| X +ALX,  AyX + X, |

Iny, = —In(x2 T A21X1)_ X

La ecuacion de Wilson tiene dos parametros ajustables, Aix ¥ Az, lOos cuales estan
relacionados con los volimenes molares del componente puro y a las diferencias de

energia caracteristicas a través de la expresion 1.105:

A =Viexpl -1 (1.105)
[ p RT )

donde v; es el volumen liquido molar del componente puro i y A es la energia de
interaccion entre las moléculas designadas en el subindice. Para una aproximacién
equitativa, las diferencias en las energias caracteristicas son independientes de la
temperatura. Como un resultado, la ecuacion de Wilson no sélo suministra una expresion
para los coeficientes de actividad como una funcion de la composicion sino también una
estimacion de la variacion de los coeficientes de actividad con la temperatura. Esto puede
ofrecer una ventaja practica para los calculos isobaricos en los cuales la temperatura

varia con la composicion (T =1 (x;), P = constante).

La ecuacién de Wilson suministra una buena representacion de las energias de Gibbs en

exceso 0 de componentes asociados (por ejemplo, alcoholes) en solventes no polares.

La ecuacion de Wilson presenta las siguientes bases teoricas:
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» Teoria de Flory-Huggins (1941) (soluciones atérmicas).
Modificandola para substancias con diferencias de fuerzas intermoleculares.
» Concepto de composicion local.

No cumple con el rigor tedrico de la teoria de enmallado de Guggenheim (1952).

» Modelo NRTL (Non Random Two Liquids). La teoria Non Random Two Liquids
(NRTL) fue desarrollada por Renon y Prausnitz en 1968 y esta dada por:

GE =—EX1X2 G21 InGZ1 + G12 In(312
a X+ X,G, X, + X,Gy,

(1.106)

Esta ecuacion puede ser usada para representar propiedades termodinamicas de mezclas

binarias con dos fases liquidas.

Para un sistema binario, la ecuacion NRTL expresa los coeficientes de actividad como:

2
Iny, =x; A2 5+ AaCrz > (1.107)
(X1 + X2G21) (Xz + X1G12)
2
Iny, :X12 41,64, o+ 421Gy, . (1.108)
(Xz +X1G12) (X1 +Xsz1)
donde
O12 =02
Ay, = 555 1.109
12 RT ( )
J21 =944
P 1.110
21 RT ( )
G; = exp(_aijﬂ’ij) (1.111)
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Ol12 = 0l21 (1112)

Utiliza unicamente dos parametros ajustables, pero contiene una tercera constante
seleccionada de acuerdo a las caracteristicas quimicas de los componentes de la mezcla,
para proveer la flexibilidad requerida y asi representar la minimizacion de la energia de

Gibbs en exceso.
La ecuacion NRTL se basa en:

1. El concepto de no aleatoriedad de Wilson (1964).
2. Teoria de dos liquidos de Scott (1956).

3. Homologacion y similitud con la teoria de Guggenheim (1952).

El modelo para la deduccién de la ecuacion NRTL de la energia libre de Gibbs en exceso
es una teoria de dos celdas representada en la figura 5. Aqui se asume que el liquido
tiene una estructura compuesta de celdas de moléculas de tipo uno y dos en una mezcla
binaria, cada una rodeada por arreglos de las mismas moléculas, con cada una de las

moléculas circundantes también rodeadas de una forma similar.

Figura 5. Dos tipos de agrupamiento molecular o celdas acorde a la teoria de Scott de mezclas
liquidas binarias. Cada molécula del tipo uno o del tipo dos esta definida como una agrupacién de
moléculas de ambos tipos determinada por la energia de Gibbs de interaccion, g, la cual esta
indicada en el diagrama

(a) Molécula tipo uno en el centro

de la agrupacion ‘
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(b) Molécula tipo dos en el centro
de la agrupacion ‘

922

» Modelo UNIQUAC (Universal Quasi Chemical). ElI modelo de dos liquidos y el
concepto de composiciones locales fueron adoptados por Abrams y Prausnitz (1975) en
el desarrollo semitedrico de esta ecuacion. Su modelo también estipula que la energia de

Gibbs en exceso esta conformada por dos partes:

1. Una contribucién debido a las diferencias del tamafio y forma de las moléculas (parte
combinatorial).

2. Una contribucion debido a la energia de interaccion entre ellas (parte residual).

La ecuacion UNIQUAC se basé en:

1. Teoria Quasi Quimica de Guggenheim de soluciones regulares (1952). Modificandola
para sustancias que difieren en tamano y forma (soluciones atérmicas), de ahi su

nombre cuasi quimica universal.

2. Concepto de composicion local de Wilson (1962).
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3. Factor combinatorial de Staverman (1950). Condicién limite que une las dos
suposiciones de la variacion de la energia libre de Gibbs en este modelo (soluciones

regulares y atérmicas).

El modelo UNIQUAC emplea unicamente dos parametros ajustables por par binario y se

extiende a sistemas multicomponentes sin requerir parametros ternarios (o mas altos).

La ecuacién UNIQUAC suministra buenas representaciones de ELL y ELV para muestras
binarias y multicomponentes que contienen una variedad de componentes no electrolitos
tales como hidrocarburos, éteres, aminas, alcoholes, nitrilos, etc. todos éstos con agua,
asi como también para mezclas multicomponentes de liquidos no-polares y polares
(incluyendo aquellos que participan en la uniéon con hidrégeno) encontrados en procesos
quimicos y petroquimicos. UNIQUAC también se aplica a mezclas donde las moléculas

difieren apreciablemente en tamafio y forma.

Los efectos del tamafio y la forma molecular se introducen mediante parametros
estructurales que son obtenidos de los datos de componentes puros y mediante el uso de
la entropia combinatorial de Staverman (1950) como condicién limite para mezclas

atérmicas, por lo cual la ecuacién UNIQUAC también se aplica a soluciones poliméricas.

Este modelo reduce algunas de las ecuaciones bien conocidas para la minimizacién de
energia libre de Gibbs en exceso, incluyendo las ecuaciones de Wilson, Margules, Van
Laar y NRTL.

La ecuacién UNIQUAC de coeficientes de actividad de la fase liquida provee al ingeniero
de disefio de procesos una herramienta util para los calculos de equilibrio de fases del

fluido necesario en el disefio de operaciones de destilacion, extraccion y similares.

La expresion en este modelo para la energia libre de Gibbs en exceso en mezclas

binarias esta dada por:
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z 6
=% InF 4+ "R n =t — g, In(8, +6,4,,)

RT X 2 ¢
1 1 (1.113)
+ X, In(1§—2+qizln9—2—q2 In(6,4,, +6,)
X2 2 2
donde
qi Xi .z P .
0= < (fraccion de area del componente i)

¢ = ——— (fraccion de volumen del componente i)

e Metodos de contribucion de grupos

Un método mas general para la estimacion de coeficientes de actividad se suministra
mediante la técnica de contribucion de grupos. En la cual una molécula se divide
(arbitrariamente) en grupos funcionales y la interaccion molécula-molécula se considera
como la suma de las interacciones entre sus grupos constitutivos (interaccién grupo-
grupo). Una vez que la informacion cuantitativa sobre las interacciones grupo-grupo es
obtenida a partir de la reduccion de datos experimentales para sistemas binarios, es
entonces posible calcular la interaccién molécula-molécula (y por lo tanto, el equilibrio de

fases) para pares moleculares donde no existe informacion experimental disponible.
La ventaja fundamental de este procedimiento es que cuando se dirige la atencion a

mezclas tipicas de no electrolitos, el numero de posibles grupos funcionales diferentes es

mucho mas pequeio que el numero de moléculas distintas 0, mas directamente, el
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numero de interacciones grupales distintas es mucho mas pequefio que el numero de

posibles interacciones moleculares distintas.

Los dos métodos mas recomendados de contribucion de grupos son:

1. Método ASOG
2. Método UNIFAC

» Modelo ASOG (Analytical Solution of Groups). Muchas propiedades de moléculas
complejas pueden ser evaluadas, al menos aproximadamente, sobre la base de que un
grupo de atomos mas pequefio dentro de la molécula contribuye en una forma fija a
dichas propiedades, en una forma independiente a la naturaleza de otros grupos que

pueden estar presentes en tales moléculas.

Este concepto fue llamado en un inicio como la "accion independiente de Langmuir
(1925)". Las aplicaciones de este principio se desempefian muy bien para diferentes
propiedades termodinamicas como las capacidades calorificas y las entalpias de

formacion.

El patrén de los métodos generales de coeficientes de actividad fue desarrollado por
Wilson y Deal (1962) y Derr y Deal (1969), y ha sido implementado como una
herramienta de trabajo por Kojima y Tochigi (1979), incluyendo la capacidad de predecir
mas de una fase liquida. ASOG representa una base tedrica aproximada, ya que obtiene

estimativos de coeficientes de actividad y a partir de ellos predice el equilibrio de fases.

Este método comprende algunos pasos y conceptos generales:

1. Se asume que la expresion del coeficiente de actividad esta compuesta por dos
contribuciones: una asociada con el tamafio de las moléculas y la otra asociada con

las interacciones de grupos de atomos especificos que conforman las moléculas, por

eso, para la molécula i,
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Iny, = Iny>+Iny’® (1.114)

2. Para la contribucion del tamanfo, la composicion se expresa en términos del numero

de atomos, v;,

V2 V.
=el = | (1.115)
DXV XV XV, +

Donde x; es la fraccion molar de la molécula j y la sumatoria es de todas las moléculas
presentes en la mezcla. La contribucion del tamafo del coeficiente de actividad de la

sustancia i es un término Flory-Huggins.

3. La composicidon del sistema se expresa en términos de los grupos y no en términos de

las fracciones molares de los componentes.

4. Las interacciones de grupos (por ejemplo, k y L) en la mezcla estan representadas
por parametros empiricos ay., los cuales son funciones de la temperatura de acuerdo
con la siguiente ecuacion:

ayL = exp (ka + nkL/T) (1 A 16)

5. La contribucién del grupo k para el coeficiente de actividad esta dada por la ecuacién

tipo Wilson:
LnTx=1-1In D - Cx (1.117)
La contribucion de grupos total para el coeficiente de actividad de la molécula i es:

e = Yv,lnr, ") (1119
k
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Inicialmente el método concentrdé su base analitica en el equilibrio de fase vapor-liquido,

pero en 1980 Tochigi propuso la aplicacién del método al ELL.

» Modelo UNIFAC (UNIQUAC Functional Group Activity Coefficients). Este modelo
fue desarrollado por Fredenslund, Jones y Prausnitz en 1975. Su objetivo fue la
prediccion de los coeficientes de actividad en mezclas liquidas de no electrolitos,
combinando el concepto de grupos funcionales con un modelo para coeficientes de
actividad basado en la extension de la teoria cuasi-quimica de mezclas liquidas
(UNIQUAC). Se basa en el concepto de contribucion de grupos, el cual ha sido exitoso en
la estimacion de una gran variedad de propiedades de los componentes puros, tales como
la densidad del liquido, capacidad calorifica y las constantes quimicas. La caracteristica
fundamental de este concepto es que el método de contribucién grupo-grupo es aditivo; la
contribucién hecha por un grupo se asume independiente de la realizada por otro grupo,
pero sélo es valido cuando la influencia de algun grupo en una molécula no esta afectada

por la naturaleza de otros grupos de esta molécula.

Ademas, este modelo suministra un procedimiento para calcular los coeficientes de
actividad en términos de constantes reflejando el tamafio y las areas de superficie de
grupos funcionales individuales y parametros que representan interacciones energéticas
entre grupos. EI modelo UNIFAC resultante contiene dos parametros ajustables por par

de grupos funcionales.

Al usar estos parametros de grupos funcionales, obtenidos por medio de métodos de
reduccion de datos, los coeficientes de actividad en un gran nimero de mezclas binarias y
multicomponentes pueden ser calculados con gran exactitud. Esto se demostré para
mezclas que contienen agua, hidrocarburos, alcoholes, nitrilos, aminas, y otros fluidos
organicos en un rango de temperatura de 275 a 400 °K.

El modelo UNIFAC predice los coeficientes de actividad a dilucion infinita (una molécula
sencilla de soluto estd completamente rodeada por el solvente, por lo tanto, los
coeficientes de actividad a dilucion infinita son utiles porque ellos dan una medida del

grado mas alto de la no idealidad de una mezcla).
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Este modelo suministra al Ingeniero de disefio una herramienta util para la predicciéon de
coeficientes de actividad de la fase liquida, en el desarrollo de calculos de composiciones
en el ELV para situaciones en las cuales no esta disponible la informacion experimental

de interaccion binaria (o mas alta) de los componentes del sistema a estudiar.

La exactitud en la prediccion de coeficientes de actividad de la fase liquida calculados por
el método UNIFAC, se ha demostrado a través de una gran variedad de mezclas binarias

y ternarias que contienen alcoholes, agua u otros liquidos polares.

Este método involucra lo siguiente:

» Reduccion de los datos de coeficientes de actividad que se adquirieron
experimentalmente para obtener los parametros que caracterizan las interacciones
entre pares de grupos estructurales en sistemas no electrolitos.

» El uso de estos parametros para predecir coeficientes de actividad para otros
sistemas, los cuales no han sido estudiados experimentalmente, pero que contienen
los mismos grupos funcionales. Derr y Deal (1969) separan el coeficiente de
actividad molecular en dos partes: una parte suministra la contribucion debida a las
diferencias en el tamano molecular y la otra proporciona la contribucién debida a las
interacciones moleculares. La primera parte se estimé mediante el uso de la ecuacion
de Flory-Huggins, y la ecuacion de Wilson para grupos funcionales se modificé para

estimar la segunda parte.

En el modelo UNIFAC, la parte combinatorial de los coeficientes de actividad presentada

por UNIQUAC, se usa directamente, cuya ecuacion es:

Iny, =Iny,C +Iny,~ (1.119)
donde
o z 0. D
Ny =n—+“gIn—+1 + % xI 1.120
Vi X. 2q| D, i X. ZI i ( )
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Mientras que la parte residual del coeficiente de actividad se tomdé del concepto de

solucion de grupos:

7" =3It =it "] (1.121)

Donde I es el coeficiente de actividad del grupo y T ' es el coeficiente de actividad

residual del grupo k en una solucién de referencia que contiene sélo moléculas de tipo i.

En la tabla 2 se presentan los diferentes rangos de aplicabilidad realizados por las

modificaciones del modelo UNIFAC.

Tabla 2. Rangos de aplicabilidad de las diferentes modificaciones de UNIFAC para sistemas H,O-
Hidrocarburos

RANGO DE
REGION EQUILIBRIO L-V EQUILIBRIO L-L
TEMPERATURA
No Bajas temperaturas Hooper y Prausnitz, Magnussen y
critica (0-40°C) 1980 colaboradores, 1981
Altas temperaturas Larseny
(40 - 250 °C) colaboradores, 1987
Critica De Pablo y Prausnitz, 1988

1.3.3 Modelo UNIQUAC (Universal Quasi Chemical). La ecuacion UNIQUAC
desarrollada por Abrams y Prausnitz (1975) [3] se baso en: (1) La Teoria Quasi Quimica

de Guggenheim de soluciones regulares, 1952 [14], modificandola para sustancias que
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difieren en tamano y forma (soluciones atérmicas), de ahi su nombre Universal Quasi
Chemical o cuasi quimica universal. (2) EI Concepto de Composicion Local de Wilson,
1962, y (3) El Factor Combinatorial de Staverman, 1950 [37], condicién limite que une
las dos suposiciones de la variacién de la energia libre de Gibbs en este modelo

(soluciones regulares y atérmicas).

El modelo UNIQUAC emplea unicamente dos parametros ajustables por par binario y se

extiende a sistemas multicomponentes sin requerir parametros ternarios (o mas altos).

La ecuacién UNIQUAC suministra buenas representaciones de ELL y ELV para muestras
binarias y multicomponentes que contienen una variedad de componentes no electrolitos
tales como hidrocarburos, éteres, aminas, alcoholes, nitrilos, etc. todos éstos con agua,
asi como también para mezclas multicomponentes de liquidos no-polares y polares
(incluyendo aquellos que participan en la unién con hidrégeno) encontrados en procesos
quimicos y petroquimicos. UNIQUAC también se aplica a mezclas donde las moléculas

difieren apreciablemente en tamarfio y forma.

Los efectos debidos a la diferencia del tamafio y la forma molecular se introducen
mediante parametros estructurales que son obtenidos de los datos de componentes puros
y mediante el uso de la Entropia Combinatorial de Staverman, 1950, como condicién
limite para mezclas atérmicas, por lo cual la ecuacién UNIQUAC también se aplica

exitosamente a soluciones poliméricas.

El modelo de Exceso UNIQUAC es una generalizacién de la teoria cuasi — quimica de
Guggenheim (Guggenheim) para sustancias que difieren apreciablemente en tamafio y
forma, a través de la introduccion del concepto de composicion local de Wilson (Wilson) y
del factor combinatorial de Staverman (Staverman), de alli su nombre: Universal Quasi

Chemical.

La expresién general para sistemas multicomponentes es la siguiente:
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GE GEcomblnatonaI GFresidual

(1.122)
RT RT RT

La parte combinatorial describe la contribucion entropica dominante, la cual esta
determinada Unicamente por la composicion y por la diferencia en el tamafo y forma de
las moléculas del fluido. Este término se calcula a partir de las propiedades de los

componentes puros.

GE comFl{)lFatorlal _len quln— (1.123)

La parte residual se debe principalmente a las fuerzas intermoleculares o contribucion
entalpica dominante, la cual esta determinada unicamente por la composicion y por la
diferencia en las caracteristicas quimicas de las moléculas del fluido, es precisamente
esta parte la que requiere el proceso de reducciéon con el fin de calcular un par de

constantes energéticas t;y 1 por cada par de moléculas del sistema analizado.

G Fresidual
el .y qixiln[zj; eMJ (1.124)

T; = €Xp— {[uj;:{__ru“ }} (1.125)

donde
6= ax (fraccion de area promedio del componente i)
Zj:rixj
¢ = _NiX (fraccion de volumen o segmento promedio del componente i)
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e Ventajas y desventajas del modelo UNIQUAC. Las mayores caracteristicas de la
ecuacion UNIQUAC son:

1. La aplicabilidad para mezclas multicomponentes s6lo en términos de parametros
binarios.

2. La aplicabilidad para el ELL.

3. Una dependencia implicita de la temperatura valida al menos sobre un rango
moderado.

4. Posible representacion mejor del equilibrio en mezclas de diferentes tamafios
moleculares.

5. UNIQUAC es la base del método de contribucion de grupos para obtener coeficientes
de actividad (el modelo UNIFAC).

La principal desventaja de UNIQUAC es su gran complejidad algebraica.

e Obtencion de pardmetros estructurales del modelo UNIQUAC para compuestos
hidrocarburos. Debido a la carencia de parametros estructurales para el modelo
UNIQUAC de algunos compuestos propios de una mezcla tipica de hidrocarburos, se
planted la necesidad de obtenerlos a partir de la aplicacion de la teoria termodinamica de
contribucién de grupos (Fredenslund, Jones y Prausnitz [12]). Como un paso preliminar
se realizd el calculo de los parametros estructurales para algunos de los compuestos
hidrocarburos con parametros existentes en la literatura obteniéndose los resultados

presentados en la Tabla 3.
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Tabla 3. Comparativo de los parametros estructurales de los modelos UNIQUAC — UNIFAC

Reportado UNIQUAC Calculado UNIFAC

Compuesto r q r q
Agua 0.92 1.40 0.92 1.40
Etano 1.80 1.70 1.8022 1.696
Benceno 3.19 2.40 3.1878 24
Tolueno 3.87 2.93 3.9228 2.968
n-Octano 5.84 4.93 5.8486 4.936
n-Decano 7.20 6.02 7.1974 6.016
n-Hexadecano 11.24 9.26 11.2438 9.256

Los resultados obtenidos al calcular mediante los conceptos de asociacién de grupos
funcionales los parametros r y q del modelo UNIQUAC, los cuales se presentan en la
Tabla 3, demuestran que para los compuestos hidrocarburos si es valida la aplicacion de
estos conceptos, por lo cual se procedié a calcular a partir del modelo UNIFAC dichos
parametros estructurales del modelo de exceso UNIQUAC (r y q) para los compuestos
alcanos con numeros de carbono entre dos (2) y treinta y tres (33), estos valores se

presentan en la Tabla 4.
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Tabla 4. Parametros estructurales del modelo UNIQUAC

Compuesto
C2
C3
C4
C5
C6
C7
C8
C9

C10
C11
C12
C13
C14
C15
C16
C17

R
1.8000
2.4766
3.1510
3.8254
4.4998
5.1742
5.8486
6.5230
7.1974
7.8718
8.5462
9.2206
9.8950

10.5694
11.2438
11.9182

Q
1.700

2.236
2.776
3.316
3.856
4.396
4.936
5.476
6.016
6.556
7.096
7.636
8.176
8.716
9.256
9.796
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Compuesto
C18
C19
C20
C21
C22
C23
C24
C25
C26
Cc27
Cc28
C29
C30
C31
C32
C33

R
12.5926
13.2670
13.9414
14.6158
15.2902
15.9646
16.6390
17.3134
17.9878
18.6622
19.3366
20.0110
20.6854
21.3598
22.0342
22.7086

Q
10.336

10.876
11.416
11.956
12.496
13.036
13.576
14.116
10.656
15.196
15.736
16.276
16.816
17.356
17.896
18.436



2. INFORMACION EXPERIMENTAL

2.1 PRUEBAS PVT DE FLUIDOS COMPOSICIONALES

Con el fin de caracterizar los fluidos de yacimiento y evaluar su desempefio volumétrico a
diferentes niveles de presién y temperatura, es necesario desarrollar estudios precisos de
laboratorio del tipo PVT (presion — volumen — temperatura). Los analisis de laboratorio
que se pueden realizar sobre una muestra de fluido de yacimiento son numerosos, y es
precisamente la cantidad de datos requerida en un caso dado, quien finalmente determina

el numero vy tipo de pruebas de laboratorio a realizar.

En general, hay tres tipos de pruebas usadas para evaluar muestras de fluidos de

yacimientos hidrocarburos:

1. Pruebas Primarias: Estas pruebas de rutina involucran la medicion de la gravedad

especifica y de la relacién gas - aceite de los fluidos hidrocarburos producidos.

2. Pruebas Detalladas de Laboratorio: Estas pruebas tipicas se desarrollan para
caracterizar el fluido; involucran la medicion de la composicion del fluido, peso molecular,
viscosidad, compresibilidad, presion de saturacion, factor de formacién de volumen,
solubilidad, Pruebas PVT de liberacion diferencial, agotamiento a volumen constante

(AVC), y expansion a composicion constante (ECC).

3. Pruebas de Hinchamiento: Adicionalmente a las pruebas primarias y las detalladas
de laboratorio, se pueden desarrollar otro tipo de pruebas para aplicaciones especificas.
Por ejemplo, si se conoce que un yacimiento sera explotado bajo un esquema de
inyeccion de gas o mediante la reinyeccion del gas de produccion, se debe desarrollar

previamente una prueba de hinchamiento.
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Los dos experimentos PVT realizados sobre sistemas de gas condensado y aceite volatil
fundamentalmente, son el Agotamiento a Volumen Constante (AVC) y la Expansion a
Composicién Constante (ECC) 6 Expansion a Masa Constante (EMC). En estos
experimentos se emplea una celda PVT, la cual es un recipiente cuyo volumen interno es
conocido para un amplio rango de presiones y temperaturas y que ademas puede
mantenerse a temperatura constante. Esta celda estd equipada con una ventana
resistente a altas presiones, a través de la cual puede verse y medirse cualquier cambio
de fase en la muestra analizada. Los cambios de presidon y volumen se realizan
introduciendo o retirando mercurio directamente a la celda o usando pistones flotantes.
Inicialmente la celda se carga con los volumenes de gas y liquido necesarios para formar
de nuevo una muestra representativa. Posteriormente se deja en equilibrio a presion y
temperatura de yacimiento, algunas de ellas tienen mecanismos de agitacion para
alcanzar mas rapidamente dicho estado de equilibrio. La Figura 6 presenta la

configuracién normal de una celda PVT

La prueba de Liberacion Diferencial también es parte de la experimentacién PVT, pero no
es tan convencional como las pruebas AVC y ECC, y se efectua principalmente sobre

crudos livianos que no son tan volatiles.

Existe otra prueba experimental denominada Prueba de Separador (PS). En ella, la
presién y la temperatura se reducen en tres 6 cuatro etapas hasta alcanzar las
condiciones atmosféricas. Lo anterior se lleva a cabo con el propdsito de evaluar las
condiciones O6ptimas de separacién del fluido en superficie, y asi lograr la mayor
recuperacién de aceite al despresurizar en superficie el fluido de yacimiento. Esta Prueba

de Separador se aplica primordialmente sobre fluidos tipo Black Oil.
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Figura 6. Configuracién Normal de una Celda PVT.
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2.1.1 Pruebas de Agotamiento a Volumen Constante (AVC)

Este experimento se realiza generalmente sobre muestras de fluidos del tipo aceite volatil
y gas condensado, con el fin de simular el comportamiento del fluido al interior del
yacimiento durante la fase de produccién. Se diferencia de la liberacion diferencial
(prueba que se aplica a aceites negros), en que no todo el gas se remueve en cada etapa
de presion, de esta forma, se puede modelar una formacién de volumen constante que

esta produciendo gas rico, pero reteniendo la fase liquida en equilibrio.

Estas pruebas se realizan primordialmente con el fin de simular el comportamiento real de
agotamiento del yacimiento, asumiendo que el liquido retrogrado que aparece durante la
produccion permanece inmévil en el yacimiento. Permiten determinar reservas y evaluar

los métodos de separacion de campo, asi como predecir de manera confiable su
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desempeno con respecto al agotamiento de presion. Lo anterior es de gran importancia
en la planeacion de operaciones futuras y en los estudios que buscan incrementar el

recobro de liquido por medio de la reinyeccion de gas.

Las pruebas de agotamiento a Volumen Constante se entregan cinco mediciones

importantes para la ingenieria de yacimientos. Estas son:

e Presién de punto de rocio.

e Cambios de composicién de la fase gas al disminuir la presion.

o Factor de compresibilidad a presion y temperatura de yacimiento.
¢ Recobro de hidrocarburos a cualquier presién.

¢ Acumulacién de condensado retrégrado (Saturacion de liquido)

El procedimiento de laboratorio para estas pruebas, el cual se presenta

esquematicamente en la Figura 7, se encuentra resumido en los siguientes pasos:

El experimento comienza con la carga en la celda PVT de una muestra de fluido en una
fase, de volumen y composicién z; conocida, a presién de saturacién y temperatura de
yacimiento. La temperatura se debe mantener constante durante toda la prueba. El
volumen inicial de la prueba (volumen del fluido saturado), se usa como volumen de
referencia. Posteriormente la presién se reduce paso a paso, resultando en una
expansion del volumen en cada paso. Después de alcanzar el equilibrio, se retira fluido de
la celda hasta alcanzar el volumen inicial. En algun momento durante la etapa de
reduccion de la presion, el fluido pasa por el punto de burbuja (aceites volatiles) o por el

punto de rocio (gases condensados).

El fluido removido en cada etapa, se lleva a condiciones estandar y se analiza para
determinar la composicion y el peso molecular del C;”. Generalmente se realizan entre
cinco y diez reducciones hasta alcanzar la presién atmosférica. Después de la etapa final,

el liquido se remueve de la celda para analizarlo.

Los datos que son determinados en la prueba son los volumenes de gas y liquido a
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presién y temperatura, la cantidad de gas producida acumulada, el factor Z del gas y la
composicion total de la corriente del pozo. Todos los datos volumétricos se reportan como
volumenes relativos al volumen medido a la presion de rocio o de burbuja segun sea el

Caso.

Al final del analisis se realiza un balance molar para saber si se ha perdido fluido durante

el experimento. El balance puede escribirse como:

# moles cargadas a la celda = # moles producidas de la celda (2.1)

Puede existir un error maximo de 1% para evitar fallas en los calculos posteriores.

Figura 7. Representacion esquemética del experimento de Agotamiento a Volumen Constante
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Este procedimiento de prueba puede realizarse sobre un aceite volatil, con la diferencia

que la celda inicialmente tendra liquido en lugar de gas.
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La Figura 8 muestra la diferencia entre las curvas de condensacion de liquido para una
prueba PVT de expansion a masa constante (ECC) y una de Agotamiento a volumen
constante (AVC).

Figura 8. Curvas de condensacion de liquido para un gas condensado obtenidas a partir de
pruebas PVT AVC y ECC.
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2.1.2 Pruebas de Expansién a Composicion Constante (ECC)

Esta prueba se conoce también como Expansion a Masa Constante (EMC) o vaporizacion

flash y es la que inicia el proceso de pruebas PVT para un fluido de yacimiento.

Normalmente se realiza con el fin de medir el volumen total de fluido y su compresibilidad
para un amplio rango de presiones desde la presion inicial de yacimiento hasta valores
por debajo de la del separador. Para aceites negros y volatiles también se usa en la

determinacion de la presion de saturacion a condiciones de yacimiento.

A fin de alcanzar un fluido de yacimiento representativo, la muestra se transfiere a la celda

en la misma relacion gas - liquido medida durante el muestreo. Una vez hecho esto, el
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sistema en la celda PVT, se lleva a la temperatura de yacimiento y se comprime hasta
alcanzar una presién superior a la de yacimiento medida. En este punto, la celda se deja
(usualmente durante la noche) para lograr equilibrio. El sistema se revisa para ver si esta
todo en una fase y se registra el volumen total. En este momento puede comenzar el

proceso de expansidén a masa constante que se presenta en la Figura 9.

La presion se reduce paso a paso. Se observa en la celda visual el sistema y se registra

el volumen en cada cambio de presion, segun las lecturas de la bomba manual.

Figura 9. Representacion esquemética de una Expansién a Masa Constante para un gas
condensado.
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En el caso de fluidos volatiles cercanos al punto critico, puede ser dificil determinar si la
presién de saturacién es un punto de rocio o de burbuja, porque las dos fases son
cercanamente idénticas. Los cambios de fases son rapidos y exhiben grandes variaciones
en su comportamiento para pequefnos cambios de presion y temperatura. Una vez la
presion de saturacion del sistema se ha encontrado, y el estudio a masa constante se ha
realizado, el programa de trabajo continua de la misma manera que para un gas

condensado.
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Para un aceite volatil lejano al punto critico la transicién desde el sistema en una fase al
sistema en dos fases es facil de reconocer en la grafica, pero en condensados la
separacion de la fase liquida no es muy notoria, por lo tanto debe hacerse visualmente. La

Figura 10. Muestra las curvas para condensados y volatiles.

Figura 10. Comportamiento P-V para gas condensado y aceite volatil.
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Debido a que la presion del punto de rocio puede ser un poco dificil de reconocer en
gases condensados, el agotamiento continia por debajo de esta presion. En este
momento se debe determinar el volumen de liquido condensado en cada paso, con lo cual
obtenemos la curva de condensacion de liquido que se observa en la Figura 11 sobre la

cual se determina el punto de rocio extrapolando para un volumen de liquido de cero.
En la regién de una fase las curvas P-V también pueden ser usadas para calcular:
1 La variacion de la densidad con la presion.

2 La compresibilidad isotérmica.

3 La expansion térmica si el volumen de muestra se registra a mas temperaturas.

El numero de reducciones y el rango de presién que se va a cubrir, generalmente se
decide consultando con el ingeniero que solicita el estudio.

La expansion a masa constante puede realizarse ademas a otras temperaturas para
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ayudar a modelar las condiciones de produccién para procesos futuros.

Para muestras de aceite, la expansion volumétrica por debajo del punto de burbuja es
mayor que por encima de este. Esto permite determinar facilmente dicho punto en la
grafica, el cual sera aquel en donde la pendiente de la curva cambia. El gran cambio en
expansioén se debe a la presencia de vapor, el cual es mucho mas compresible que la fase

liquida.

Figura 11. Curva de volumen de liquido condensado en funcién de la presion.
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Es importante anotar que el volumen que se registra en las graficas es un volumen
relativo al volumen medido en el punto de saturacion, aunque algunos laboratorios lo

definen como la relacion del volumen de liquido condensado sobre el volumen de fluido

total.
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2.2 ESTUDIO PVT 1. ECC FLUIDO PIEDEMONTE LLANERO COLOMBIANO

En la Figura 12 se presenta un diagrama esquematico en el cual se puede observar la
forma en que se estructurd el desarrollo de las pruebas PVT de expansion a composicion
constante aplicadas sobre el fluido tipo gas condensado de uno de los yacimientos del
Piedemonte Colombiano. Este estudio experimental fue desarrollado en las instalaciones
del laboratorio PVT del Instituto Colombiano del Petrdleo, ICP — ECOPETROL S.A. El
objetivo principal fue el de evaluar experimentalmente el efecto de la presencia del agua y
sales sobre el comportamiento de fases de un fluido composicional cercano al punto
critico. La efectividad de las rutinas desarrolladas en esta investigacion sera validada con

esta informacién experimental.

Figura 12. Diagrama Esquematico del Desarrollo de las pruebas PVT para el Gas Condensado del
Piedemonte Colombiano para Evaluar el Efecto del Agua y las Sales sobre el Comportamiento de
Fases de este Fluido.
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A continuacion se relacionan los datos obtenidos para las pruebas de expansion a
composicion constante en base seca (sin agua) y base humeda (con agua)

respectivamente para las temperaturas de 240 °F y 300 °F
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Tabla 5. Prueba ECC, Gas Condensado Piedemonte Colombiano, Base Seca @ 240 °F

Volume
Pressure (psig) Vv FEERE IgL Ia_vls.qeugi
olume (V/Vsat) % Total
Volume
7500 0.92024
7250 0.92558
7000 0.93119
6800 0.93715
6600 0.94347
6400 0.9497
6200 0.95674
6000 0.96439
5800 0.97276
5600 0.98095
5400 0.99101
5356 0.99332
5268 1.00000 0.00
5234 1.00267 23.95
5199 1.00516 31.18
5101 1.01228 38.11
5001 1.02003 41.01
4899 1.02795 42.23
4799 1.0365 42.86
4701 1.04611 43.12
4600 1.05608 43.14
4501 1.0665 42.95
4300 1.09009 42.32

Fluid Density at Reference Pressure (7000 psig) :  0.4969 g/cc
Fluid Density at Reference Pressure (6015 psig) :  0.4769 g/cc
Fluid Density at Reference Pressure (5268 psig) :  0.4599 g/cc

68



Tabla 6. Prueba ECC, Gas Condensado Piedemonte Colombiano, Base Himeda @ 240 °F

Relative

Pressure Volume of liquid Phase as % Total

: Volume

(psig) (VIV sat) Volume

Without water Including water

7500 0.9285

7250 0.93289

7000 0.93875

6500 0.95193

6250 0.95977

6000 0.96821

5750 0.97717

5500 0.98777

5400 0.99311

5300 0.99871

5272 1.00000 0.00 0.00

5200 1.00500 30.57 27.10

5100 1.01129 37.20 32.99

5000 1.01835 39.75 35.18

4900 1.02636 40.95 36.25

4800 1.03351 41.65 36.98

4700 1.04256 42.07 37.45

4600 1.05135 42.03 37.49

4500 1.06143 41.90 37.36

4300 1.08245 41.22 36.82

4000 1.11871 39.81 35.68

Fluid Density at Reference Pressure (7000 psig) :  0.49758 g/cc
Fluid Density at Reference Pressure (6015 psig) :  0.47717 g/cc
Fluid Density at Reference Pressure (2568 psig) :  0.46200 g/cc
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Tabla 7. Prueba ECC, Gas Condensado Piedemonte Colombiano, Base Seca @ 300 °F

Volume
Pressure (psig) FegiE Ig];l ;‘Is%u:sl
Volume (V/Vsat) % Total
Volume
7500 0.90686
7250 0.91213
7000 0.92019
6750 0.92875
6500 0.93829
6250 0.94858
6000 0.96018
5750 0.9726
5500 0.98684
5400 0.99301
5300 0.99942
5281 1.00000 0.00
5200 1.00741 19.24
5100 1.01547 27.47
5000 1.02460 31.48
4900 1.03415 33.71
4800 1.04427 34.85
4700 1.05505 35.50
4600 1.06640 35.88
4500 1.07850 35.95
4300 1.10606 35.62
4000 1.15403 34.52

Fluid Density at Reference Pressure (7000 psig) :  0.47329 g/cc
Fluid Density at Reference Pressure (6015 psig) :  0.45358 g/cc
Fluid Density at Reference Pressure (5281 psig) :  0.43552 g/cc
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Tabla 8. Prueba ECC, Gas Condensado Piedemonte Colombiano, Base Hiumeda @ 300 °F

Pressure Relative Volume of liquid Phase as % Total

(psig) Volume Volume
(VIV sat)
Without water Including water
7500 0.91173
7250 0.91639
7000 0.92389
6750 0.93213
6500 0.94038
6250 0.95020
6000 0.96011
5750 0.9721
5500 0.98459
5400 0.99042
5300 0.99792
5268 1.00000 0.00 0.00
5200 1.00466 16.30 14.43
5100 1.01299 25.68 22.79
5000 1.02107 30.20 26.82
4900 1.0973 32.47 28.89
4800 1.03972 33.65 29.94
4700 1.04955 34.28 30.52
4600 1.06029 34.73 30.99
4500 1.07211 34.86 31.13
4300 1.09718 34.68 31.11
4000 1.1399 33.43 30.06

Fluid Density at Reference Pressure (7000 psig) :  0.4717 gl/cc
Fluid Density at Reference Pressure (6015 psig) :  0.4539 g/cc
Fluid Density at Reference Pressure (2568 psig):  0.4358 g/cc
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2.3 ESTUDIO PVT 2. ECC FLUIDO KHUFF — GHAWAR (ARABIA SAUDITA)

La informacion presentada a continuacion corresponde al estudio experimental “Phase
Behavior of Gas Condensate/Water System” presentado en el Congreso 2000 SPE
Annual Technical Conference and Exhibition, de la Sociedad Internacional de Ingenieros
de Petréleos (SPE), sostenido en Texas (USA) en Octubre del 2000, y realizado por los
doctores en ingenieria Sunil Kokal, Mohammad Al-Dokhi y Selim Sayegh, funcionarios de
la SAUDI ARAMCO PETROLEUM Co.

El estudio experimental en mencion, se encuentra consignado en el articulo técnico SPE
62931. Los datos experimentales, correspondientes a las pruebas PVT del tipo ECC
involucradas en su desarrollo, fueron suministrados via correo electrénico por el Doctor
Sunil Kokal.

Segun los autores, la precision reportada para las mediciones experimentales ejecutadas

en este estudio, es la siguiente:

Tabla 9. Presicién de la Medicién de Variables

Variable Precisién
Temperatura +1°F
Presién +0.2 psi
Volumen +0.2cc

En la Figura 13 se presenta un diagrama esquematico en el cual se puede observar la
forma en que se estructuré el desarrollo de las pruebas PVT de Expansion a Composicién
Constante aplicadas sobre el fluido tipo Gas Condensado de uno del yacimiento Khuff de

la peninsula de Ghawar en Arabia Saudita.
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Figura 13. Diagrama Esquematico del Desarrollo de las pruebas PVT para el Gas Condensado del
Yacimiento Khuff de Arabia Saudita para Evaluar el Efecto del Agua y las Sales sobre el
Comportamiento de Fases de este Fluido.

Gas Condensado

Khuff
[ |
Carga 1 Carga 2 Carga 3
| | |
Gas Seco @ Gas Seco @ Gas Seco @
80, 150, 200, 260 F 260 F 260 F

Gas Himedo (Agua) Gas Humedo (Agua+Sal)

| |
4 corridas @ 4 corridas @
Relaciones <> C/W | |Relaciones <> C/W

Flash Final Flash Final

A continuacion se relacionan los datos obtenidos para las pruebas de expansion a
composicion constante en base seca (sin agua) y base humeda (con agua)
respectivamente para las temperaturas de 80 °F, 150 °F, 200 °F, 260 °F y 300 °F.
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Tabla 10. Composicién del Fluido del Yacimiento Khuff

Componente Gas del Liquido del Fluido de
Separador Separador Yacimiento
(% Molar) (% Molar) (% Molar)

N, 8.41 0.33 7.79

CO, 0.96 0.12 0.90

Ci 76.08 9.25 70.98

C, 8.29 3.93 7.96

Cs 3.52 4.42 3.59

iCq4 0.59 1.49 0.66

nC, 1.18 4.07 1.40

iCs 0.34 2.45 0.50

nCs 0.33 3.18 0.55

Cs 0.21 8.25 0.82

C; 0.07 12.62 1.03

Csg 0.02 13.76 1.07

Co 0.00 9.59 0.73

Cio 0.00 6.08 0.46

Cu 0.00 3.26 0.25

Cio+ 0.00 17.20 1.31

Relacion Gas GCR 9985 scf/bbl

Condensado @ 383

psig/135F

Densidad del (g/cc) 0.8433

C12+ (@ 60°F)

APl del C2. 36.1

MW del C5. 246
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Tabla 11. Prueba ECC, Gas Condensado Khuff, Base Seca @ 80 °F

Presién
psia

8660.7
8270.7
7790.7
7360.7
6960.7
6550.7
6140.7
5570.7
5360.7
5130.7
4710.7
4275.7
3865.7
3450.7
2970.7
1250.7
1030.7

840.7

610.7

550.7

490.7

Vr
VIV sat

0.923224843
0.938084551
0.950467641
0.957897495
0.985140292
1
1.034672651
1.094111482
1.104017954
1.123830898
1.165933403
1.240231942
1.329390188
1.443314614
1.614201253
3.719326515
4.501937789
5.4826785
7.540748021
8.293639879
9.239707939

75

FL
Fraccion

0.0026
0.0102
0.0204
0.0358
0.0639
0.0971

0.115
0.1431
0.1585
0.1917
0.1892
0.1866
0.1789
0.1713
0.1661



Tabla 12. Prueba ECC, Gas Condensado Khuff, Base Seca @ 150 °F

Presién
psia

8290.7
7815.7
7390.7
6915.7
6300.7
6120.7
5880.7
5420.7
4990.7
4590.7
4130.7
3705.7
3240.7
2815.7
2360.7
1975.7

905.7

745.7

645.7

455.7

395.7

Vr

VIV sat
0.96754796
0.98377398
0.989182653
0.994591327
1
1.013521683
1.021634693
1.043269386
1.094651783
1.116286476
1.154147189
1.194712239
1.273138002
1.381311468
1.567910697
1.841048699
4.155960873
4.980783551
5.856988627
8.336865336
9.816137485

76

FL
Fraccion

0
0.004470811
0.005006978
0.009831945
0.029052145
0.047449399
0.080943093

0.09768994
0.120019069
0.139557057
0.145139339

0.14793048
0.150721622
0.150721622

0.14793048
0.136765916
0.131183634



Tabla 13. Prueba ECC, Gas Condensado Khuff, Base Seca @ 200 °F

Presién
psia

8350.7
7940.7
7630.7
7140.7
6700.7
6090.7
5780.7
5340.7
5040.7
4620.7
4200.7
3725.7
3280.7
2810.7
2405.7
1055.7

860.7

740.7

520.7

4457

Vr

VIV sat
0.922635838
0.930372254
0.93810867
0.953581503
0.969054335
1
1.018051638
1.041260887
1.069627746
1.113467438
1.15730713
1.234671292
1.350717536
1.518339887
1.727223125
3.942416971
4.82436842
5.667637789
8.081399651
9.283122971
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FL
Fraccion

0
0.004774561
0.007670675
0.018733785
0.039923708
0.058554772
0.074524256
0.087832159
0.098478481
0.111786384
0.119771125
0.119771125
0.117109545
0.109124803
0.103801642



Tabla 14. Prueba ECC, Gas Condensado Khuff, Base Seca @ 260 °F, Carga 1

Presién
psia

8550.7
8115.7
7515.7
7000.7
6460.7
5940.7
5640.7
5315.7
4990.7
4590.7
4130.7
3690.7
3215.7
2705.7
1165.7

955.7

805.7

560.7

515.7

470.7

Vr

VIV sat
0.906199593
0.915820148
0.939871534
0.954302366
0.98316403
1
1.033671941
1.05291305
1.076964437
1.117851793
1.185195675
1.271780666
1.392037599
1.603689799
3.652867921
4.405676316
5.235449147
7.368807122
7.982117475
8.888854743
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FL
Fraccion

0
0.004628709
0.005944274
0.009367872

0.01524703
0.027305733
0.03971743
0.052129127
0.071987842
0.0819172
0.0819172
0.079434861
0.074470182
0.071987842
0.067023164



3. METODOLOGIA DE AJUSTE DEL MODELO TERMODINAMICO

3.1 ANTECEDENTES

El proceso de ajuste de parametros de modelos termodinamicos ha sido utilizado con
anterioridad para mejorar las predicciones realizadas con ecuaciones de estado y lograr
reproducir el comportamiento real de mezclas de hidrocarburos de yacimiento. Aunque
los trabajos son diversos, la mayoria se fundamenta en la minimizacién de una funcién
error aplicando métodos numéricos y estadisticos para variar propiedades de
componentes como la fraccion pesada, coeficientes de interaccion binaria o parametros

propios de las ecuaciones de estado.

Entre estos trabajos se encuentra el realizado por Coats y Smart [6] donde se presenta
un programa de ajuste de parametros Q,y Qy de cualquier componente asi como los CIB
y se busca reproducir simultaneamente los diferentes tipos de informacién experimental
disponible para un fluido. Se utilizan las EDE de Zudkevitch-Joffe-Redlich-Kwong y la de

Peng-Robinson. En este caso la funcién a minimizar E viene dada por:

(di — dci)

E(%)-= f W,

(3.1)

Donde A el conjunto de variables de regresion, d; es el dato experimental, dc; el dato
calculado y W; el factor de peso que se asigna a la propiedad a la cual se esté aplicando
la ecuacién y ND el numero de datos experimentales con que se cuenta. El método de
minimizacion que se usa es una extension de la técnica de minimos cuadrados, donde se
definen regiones o rangos para cada variable y a cada iteraciéon estas se acotan en
subregiones cada vez mas pequefias hasta lograr que todas las variables alcancen un

valor estable permaneciendo en la ultima subregién alcanzada. Es importante anotar que
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Coats y Smart concluyen que los parametros que son mas importantes y deben estar
presentes en cualquier ajuste son: Q, y Q, del metano y la fraccion pesada junto con el

CIB entre estos componentes.

Otro estudio realizado acerca de técnicas de regresion para representar el
comportamiento de fases por Agarwal, Li y Nghiem [2] utiliza un proceso de seleccién y
descarte de variables, que les permite ser tenidas en cuenta o no como parametros de
ajuste dependiendo de la sensibilidad que a éstas presente la funcion obijetivo, - funcién a
minimizar -, durante el ajuste. Dentro del conjunto de posibles parametros de regresion

se encuentran las propiedades criticas de los componentes y los CIB. La funcién objetivo

utilizada es:
y . (dci — di) i
E(A) = Z WiT (3.2)

Para minimizar la funcion objetivo se utiliza una modificacion del algoritmo de minimos
cuadrados de Dennis y colaboradores que trabaja con conceptos de optimizacion no lineal
para seleccionar la direccion y el incremento de las variables. La EDE utilizada para

realizar los calculos fue la de Peng-Robinson.

Da Silva y Rodriguez [7] realizan un estudio donde se presenta una metodologia diferente
para hacer el ajuste. Se divide el proceso en dos partes, una inicial donde mediante la
variacién del CIB entre el metano y la fraccion pesada se reproduce la presion de
saturacion y posteriormente se aplica un proceso de regresion no lineal utilizando la
técnica de minimos cuadrados ajustando los valores de Q, y Q, del metano y la fraccion
pesada hasta lograr reproducir con el menor error posible los datos experimentales de

una fase. La funcion objetivo en este caso es:

~ Mfde —d)]
E(7) = Z{%} (3.3)
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Los calculados se llevan a cabo con la EDE de Peng-Robinson. Mediante esta técnica se
logran reproducir los datos experimentales satisfactoriamente pero se presentan

desviaciones en el calculo de la presion de saturacion.

Este inconveniente fue posteriormente superado por Trujillo [40] que utiliza en su
metodologia el mismo esquema de Da Silva y Rodriguez [7] para llevar a cabo el ajuste,
pero lo hace en forma iterativa. Incluye ademas un conjunto alterno de variables de
regresion conformado por las propiedades criticas, - Pc y Tc -, y el factor acéntrico de la

fraccion pesada. Sin embargo Trujillo trabaja con la siguiente funcion objetivo:
E(x)=> (dc, - d,)f (3.4)

En este trabajo se utilizan datos experimentales de las regiones monofasica y bifasica
obteniéndose resultados similares. Es importante apuntar que el tiempo de cémputo
empleado al utilizar datos de la region bifasica se incrementa notablemente debido a

complejidad de los calculos de equilibrio.

En un estudio posterior San Miguel [33] retoma la metodologia de Da Silva y Rodriguez
aplicandola en forma iterativa pero utilizando técnicas de minimizacién diferentes a la de
minimos cuadrados, como son: minimo valor absoluto (LAV) y minimo valor absoluto
modificado (MLAV), para cada una de las cuales utiliza una funcién objetivo diferente.
Para la técnica LAV se minimiza la sumatoria de las desviaciones de los valores

absolutos:

ND

E(R) = ;\di —dc|| (3.5)

Mientras que para la técnica MLAV se minimiza

E(X) = Z W, (di - dCi)2 (3.6)
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Woo_ 1
" |d, —dc||

(3.7)
El ajuste se lleva a cabo con datos experimentales de la regién monofasica y bifasica
alcanzando resultados satisfactorios con pequenas desviaciones y reduciendo el tiempo

de codmputo empleado cuando se trabaja en la zona de dos fases.

Niz y Castiblanco [26] tomaron como punto de partida el esquema utilizado por Da Silva y
Rodriguez, efectuando las modificaciones necesarias para optimizar y aplicar el método
cuando se trabaja con fluidos cercanos al punto critico. El proceso consta de dos partes
claramente definidas e importantes, una donde se busca el conjunto de CIB que conducen
a reproducir con la menor desviacion posible la presién de saturacion de la mezcla en
estudio y otra en la que se modifican los valores de Q, y Q, para el metano (C4) y la
fraccion pesada (C,:) mediante regresion multiple, de tal forma que se minimice la
desviacion de los valores calculados de una propiedad del fluido con la EDE respecto a
los datos experimentales. En su trabajo, la propiedad con la que se realiza el proceso de
regresion es el factor de compresibilidad Z de la regién monofasica con datos obtenidos

de pruebas PVT de Expansiéon a Composicion Constante.

La principal caracteristica de esta metodologia y que la diferencia de las anteriores, es
que para lograr reproducir la presion de saturacion, no se emplea tan solo el CIB entre el
Ci y el C,: sino la totalidad de los coeficientes, lo cual se hace posible mediante la
blusqueda de un parametro 6ptimod, al cual estan sujetos los valores de todos los CIB. La
forma por medio de la cual se hacen depender los CIB de este parametro puede estar
dada tanto por el esquema desarrollado por Slot-Petersen, basado en pesos moleculares,
como por el esquema de Chueh-Prausnitz, - basado en volumenes criticos (ver seccién
2.1.5)
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3.2 METODOLOGIA PROPUESTA

Debido a que el modelo termodinamico empleado en este trabajo involucra la inclusién del
modelo de exceso UNIQUAC al interior de la ecuacion de estado de Peng & Robinson
[1975] mediante el empleo de la regla de mezcla de Wong & Sandler, es necesario
desarrollar una metodologia que garantice el ajuste simultaneo de los parametros de la
EDE y del modelo de exceso, a partir de informacion experimental PVT del fluido

evaluado.

El proceso de ajuste planteado consta de dos partes claramente definidas e importantes,
una en la cual se busca el conjunto de CIB de la Regla de Mezcla de Wong & Sandler que
conducen a reproducir con la menor desviacion posible la presion de saturacion de la
mezcla en estudio y otra en la que se modifican los valores de las constantes energéticas
(t) del modelo de exceso UNIQUAC mediante regresion multiple, de tal forma que se
minimice la desviacion de los valores calculados de la fraccion de liquido con el modelo
Ecuacion de Estado — Regla de Mezcla no Convencional — Modelo de Exceso respecto a

los datos experimentales obtenidos de pruebas PVT EMC.

En el desarrollo del procedimiento de ajuste que se presenta en este trabajo se toma
como punto de partida el esquema utilizado por Niz y Castiblanco [26] en lo que respecta
al ajuste de la presion de saturacion a partir de la modificacion de los CIB de todos los

compuestos del sistema hidrocarburo evaluado.

La metodologia planteada en este trabajo difiere de la desarrollada por Niz y Castiblanco
en la segunda fase del proceso de ajuste, dado que ellos plantean la modificacién de los
parametros Q, y Q, para el metano (C,) y la fracciéon pesada (C,.) mediante regresion
multiple, de tal forma que se minimice la desviacion de los valores calculados del factor de
compresibilidad Z de la region monofasica con datos obtenidos de pruebas PVT de
Expansion a Composicién Constante, mientras en este trabajo se aprovecha la presencia
del modelo de exceso UNIQUAC para mejorar las capacidades predictivas volumétricas
de la EDE de Peng & Robinson, modificando las constantes energéticas de UNIQUAC

hasta ajustar los valores de la fraccion de liquido experimental. Termodinamicamente la
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metodologia planteada es una forma de trabajo mas consistente debido a que los autores
modifican Q, y Q, para el metano (C4) y la fraccién pesada (C,.) para ajustar una
propiedad de la region monofasica, mientras en este trabajo se realiza el ajuste de las
constantes del modelo de exceso a partir de una propiedad de la region bifasica. En este
trabajo se toman los valores reportados en el trabajo de Twu, Coon y Cunnigham [41]

para las constantes Q, y Qy:

Q, =0.457235528921 Y, Q, =0.07779607 39039

El procedimiento descrito anteriormente se realiza en forma repetitiva hasta lograr que
todas las variables utilizadas alcancen un valor estable, es decir que su variacién no
exceda cierta tolerancia, definida como un valor proporcional ¢ de la variable, - se sugiere
para ¢ un valor de 5*10®. Esta tolerancia es generalmente alcanzada con suficiencia
cuando se termina el ajuste y al ser dependiente del valor que tenga la variable en la
iteracion inmediatamente anterior garantiza que estas en realidad se hayan estabilizado,
lo cual puede no ocurrir al asignar a esta tolerancia un valor fijo. En la figura 14 se

presenta el diagrama de flujo del proceso.

Se recomienda también que el proceso termine con el procedimiento de ajuste de la
presion de saturacion para asegurar una desviacidén minima en su calculo, ya que es de
vital importancia al momento de hacer predicciones de las demas propiedades del fluido

en la zona de dos fases con la EDE.
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Figura 14. Diagrama de flujo del proceso de ajuste del modelo EDE de Peng-Robinson + Regla de
Mezcla de Wong — Sandler + Modelo de Exceso UNIQUAC
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3.2.1 Modelamiento termodindmico de la presion de saturacién. La fase presente en
la presion de saturacién debe tener la misma composicion global del fluido, razén por la
cual el numero de incognitas en el calculo se reduce en comparacion al flash. La fraccién
molar de vapor, ny es también conocida, dado que si el fluido es un liquido por encima de
la presion de saturacién, esta toma un valor de cero; de otra forma, su valor es uno. Bajo

estas circunstancias, las incognitas a resolver son:

N¢ fracciones molares de la fase no presente

La presion a la cual se alcanza el equilibrio (presién de saturacion).

Partiendo del equilibrio termodinamico se tienen Nc ecuaciones de igualdad de

fugacidades y se afiade una relacién adicional, extraida del balance de masa.
La suma de las fracciones molares de cada una de las fases debe ser la unidad, al
conocerse la composicion de la fase presente, interesa la restriccion de la otra fase, la

cual no debe aparecer explicita, sino en funcién de las constantes de equilibrio, K;, tal y

como se define en la ecuacién 3.8.

De esta forma, se diferencia:

» Para el calculo de la presién de rocio:

in:Z%ﬂ

» Y para el caso de presién de burbuja:

ZYiZZZiKi=1 (3.10)
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Las constantes de equilibrio pueden definirse de manera correspondiente a la expresion

4.8 en funcidn de los coeficientes de fugacidad:

@t
Al reemplazar la definicion del coeficiente de fugacidad en funcion de la fugacidad, la
presién y la fraccién molar de la fase presente en cada uno de los casos (liquido, presién

de burbuja; gas, rocio), se logra la siguiente expresion para los K;:

» Presioén de rocio:

L

(OF
Ki= f—v'yiP (3.12)

» Presion de burbuja:

f.L
K =—
= %Py (3.13)

De tal manera que en el punto de saturacién, como y; = z; en el caso de presién de rocio y

Xi = z; en la presion de burbuja, se obtiene, respectivamente:

ot
Ki = f_VZiPsat
f.L
K = (3.15)
zP,, @’

i sat

Al sustituir la ecuacion 3.14 en la 3.9 y la 3.15 en |la 3.10 y haciendo el producto de toda la

expresion con Pgy, se llega a las siguientes expresiones:
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(3.16)

(3.17)

Las dos expresiones anteriores tienen la misma forma, y por lo tanto, se puede definir una

funcion de residuos adicional para el calculo de la presion de saturacion, que, en términos

generales, llamando P a la fase presente y N a la no presente, se establece de la

siguiente forma:

f.P
Z(ql)N \]_Psat =0

(3.18)

Adicionando la expresion anterior a las expresiones de igualdad de fugacidades, ya se

tienen las Nc+1 ecuaciones requeridas para solucionar las incognitas asociadas a la

presion de saturacion.

Los esquemas iterativos para el calculo de la presidn de saturacién son:

e Esguema de sustituciones sucesivas (SS). De forma analoga a un calculo flash,

para determinar la presion de saturacion es posible utilizar un esquema de sustituciones

que se divide en dos partes esenciales:

1. Con unas K;constantes, se encuentra la presion que cumpla con la condicion expresa

en la ecuacion 3.18

2. Con la presion calculada en el numeral uno, se calculan las relaciones de fugacidad

para renovar las constantes de equilibrio.

Estos pasos se repiten sucesivamente hasta que se alcance la norma euclidiana

requerida. Una condicion adicional que involucre la variacion de la presién de saturacion

a medida que se suceden las iteraciones puede ser establecida.
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Definiendo una funcion G(Psy) que esta dada por la parte izquierda de la ecuacion 3.18,
un esquema de Newton-Raphson en una variable puede ser acondicionado con el fin de
encontrar Pgy para cada conjunto de K; proporcionado (numeral 1). Las iteraciones de

dicho esquema deben obedecer la expresion de recurrencia

Psvat1 = svat - GE.((PSV%t))

sat

(3.19)

Donde v representa el nivel de iteracion actual y G'(Psy), la primera derivada de la

ecuacion 3.18 con respecto a la presidon de saturacién, la cual se expresa asi:

v O g 007
P, | oP,

sat

G (Pu)=> o'} -1 (3.20)

La fugacidad y coeficientes de fugacidad se calculan a la presion resultante de cada

iteracion.

Se tiene como criterio de parada suficiente el hecho de que la diferencia entre las
presiones de saturacién calculadas en dos niveles de iteracidn consecutivos sea lo

suficientemente pequena, es decir:

Pv _ Pv—1

sat sat

<t (3.21)

El valor de ¢p puede ser de unos cuantos psi (1-10), aunque se ha encontrado un valor de

2 lo suficientemente bueno para la convergencia general.

Una vez se ha logrado convergencia para Psy, llamando y a una fraccion molar general, la

composicion de la fase no presente se renueva de acuerdo con la expresion
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v 1 ()
- (3.22)

sat

Que en caso de presion de rocio se obtiene al combinar la ecuacion 3.12 con

y, =Kz,
O en el caso de presion de burbuja la ecuacion 3.13 con
K

Las iteraciones finalizan cuando se ha encontrado un conjunto de variables lo
suficientemente cercanas al punto de equilibrio y que satisfagan el balance en la presién
de saturacion. Un criterio utilizado para detener el proceso es el de norma euclidiana,
tomando la misma tolerancia que en el flash. Adicionalmente, se considera que si el valor
de Psy calculado aun difiere en una cantidad significativa entre dos iteraciones
consecutivas, debe iterarse nuevamente hasta que se satisfaga un criterio del tipo de la
expresion 3.21, pero con un valor menor de ¢p, garantizando asi la precision en el
cdmputo de la presién de saturacién. El algoritmo que se usa en este trabajo para la

determinacion de Pgy tolera diferencias de hasta 0.5 psi en dos célculos contiguos.

Como estimados iniciales se pueden tomar las constantes de equilibrio correlacionadas a
partir de la ecuacion 3.23. El estimado de la presién depende del ambiente en el que se
desenvuelva el algoritmo de calculo de la presion de saturacién. Para el caso particular
de este trabajo, dado que se conocen datos experimentales y entre ellos se encuentra la
presion de saturacién experimental, el esquema comienza iterando en ese valor; de lo
contrario se puede tomar, por ejemplo, la presion del yacimiento o la calculada mediante

alguna correlacion empirica.

o exp(5.37(1 - @i)(1 - %D .

| P
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e Esguema de Newton-Raphson (NR). Truijillo [40] presenta un esquema iterativo con
el método de NR, utilizando para ello Nc ecuaciones en el mismo numero de incognitas.
Las ecuaciones involucradas son las igualdades de la fugacidad de los Nc componentes.
Una de las fracciones molares de la fase no presente es eliminada debido a la restriccion

de que la suma debe ser la unidad.

En este trabajo se estimd conveniente utilizar un esquema de orden Nc+1 debido a la

menor dificultad para la determinacion de las derivadas analiticas.

Si se define un vector de funciones de residuo F; de la siguiente forma:

F=f—f'; i=1,2,3,.,Nc (3.24)
f.P

Fi= Z(ﬁ}—&at 1= Ne (3.25)
i i

que cuente con el siguiente conjunto de variables para su solucion:

3.26
A=y i=1,2,3,..,Nc (5.20)

(3.27)

A =P i= Nc+1

i sat ’
Es posible plantear un esquema iterativo que provea un vector A4 que se renueve a cada

iteracion hasta alcanzar convergencia a un objetivo. En cada iteracion, tal vector puede

ser hallado solucionando el sistema de ecuaciones que se muestra a continuacion:
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DG - S A Y P AL Y i

o, O, Oy

@ @ oF, AN, F,

o, o, Oy = - (3.28)
aFNC +1 aFNC 1 aFNC +1 A}“Nc +1 FNC +1

o, On, Ot | | | o

Se considera que el esquema iterativo finaliza cuando se satisface la norma euclidiana
(3.25).

Do -1 <e (3.29)

Donde ¢ es la tolerancia especificada para la convergencia, la cual, dependiendo del tipo
de fluido y de la regién en la que se encuentre puede variar entre 10° y 107

encontrandose el valor de 10 suficientemente bueno para todo tipo de fluido.

Los estimados iniciales para las variables involucradas se toman de la misma forma que

en el esquema SS.

De manera analoga a un calculo flash, es posible conformar un método hibrido para el
calculo de la presion de saturacién entre las sustituciones sucesivas y un newton con el

fin de minimizar el tiempo computacional y asegurar convergencia.

En este trabajo se adopta el método SS, dado que esta rutina se emplea pocas veces en
el algoritmo de ajuste y converge satisfactoriamente con las estimaciones iniciales

proporcionadas, no obstante su sencillez.

3.2.2 Planteamiento del ajuste de los CIB. En la presidon de saturacion, hablando en
términos practicos, existe una sola fase; pero de manera mas formal debe establecerse

que en dicho punto, la fase mayoritaria gas, si es punto de rocio; liquido si es punto de
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burbuja se encuentra en equilibrio termodinamico con una cantidad infinitesimal de la fase

opuesta.

Teniendo en cuenta las expresiones contenidas en el numeral anterior para el célculo de
la presion de saturacion de un fluido, donde se tiene un conjunto de Nc+1 incégnitas
conformado por fraccion molar de cada uno de los componentes en la fase infinitesimal y
la presion de saturacién del fluido, se plantea un esquema similar del tipo Newton-
Raphson, donde se reemplaza la variable presién de saturacién, por el parametro 6, que
regula el comportamiento de los CIB, ya que la presién de saturacién es un dato

experimental conocido y necesario para desarrollar el ajuste.

Como en todo proceso iterativo se necesitan unos estimados iniciales para cada variable,
en el caso de las composiciones de la fase infinitesimal, estos se obtienen a partir de la
composicion original de la muestra y usando las constantes de equilibrio correlacionadas

mediante el método de Wilson o el método de Varotsis [43].

El valor estimado inicial de 6 se obtiene a partir de un valor correlacionado para el CIB
entre el C1y Cn.. En la literatura se encuentran expresiones desarrolladas para tal fin por
diversos autores, Amhed [3] propone una expresion basado en la temperatura del

sistema,

Scrcn, = 0.00189(T — 460) — 0.297659 (3.30)

Mientras que Katz y Firoozabadi presentan en su trabajo [18] una correlacién para

estimarlo a partir de la densidad de la fraccion pesada a 60 °F.
Scrcn, =0.1275p., —0.0579 (3.31)
Debido a que la diferencia entre valores al utilizar una u otra correlacién puede ser

grande, se adoptd en este trabajo tomar como valor inicial de dci.cn+ Un promedio entre los

dos valores.
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El parametro & tiene un significado diferente dependiendo del esquema de calculo de CIB
que se utilice. Si se trabaja con el esquema de Slot-Petersen & representara el valor del
CIB entre el metano y la fracciéon pesada ocicn+, - del cual dependen los demas CIB -,
mientras que si se prefiere el método de Chueh-Prausnitz, & representa el valor del factor

A en la expresion (ecuacion 3.30).

Una vez determinado dci.cn+ €l valor inicial del parametro € se obtiene para cada esquema

de calculo de CIB en forma diferente. Para Slot-Petersen se tiene:
6= Oci1cns (3.32)

Por otra parte para Chueh-Prausnitz se tiene:

0 (00— Oct cns - (3.33)
2(VCC1 B VCCn+ )%
Vcé - Vc%

Cn+

1-—

De esta forma, con los valores iniciales de cada variable se aplica el siguiente esquema
iterativo de solucion para Nc+1 variables, donde a cada iteracion se debe resolver el

siguiente sistema lineal de ecuaciones.
LI [an] = -[F]* (3.34)

Donde J es la matriz jacobiana, F el vector de funciones de residuos y A1 el vector de
incégnitas que representa el incremento correspondiente a cada variable. A cada

iteracidon se resuelve el siguiente sistema:
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- v+l fe 7V

[oF, oF,  oF, oF |'[ax F,

o % x, 0

oF, OF, oF, OF, AX, F,

: oo : : =— (3.35)

oF, oF,  OF  OF AX, F,

oX,  0X, oX, 00

aFn+‘1 aFnH . aFnH al:n+1 AB Fn+1
| OX;  OX, OX, 00 |

Donde las Nc primeras funciones de residuo estan dadas por la diferencia de las
fugacidades entre el liquido y vapor para cada componente y como funcién de residuo
Nc+1 se utiliza la ecuacién 3.18. Las derivadas de las funciones de residuo respecto al

parametro ¢ se evalian numéricamente, las demas en forma analitica.

De igual manera que en el proceso del calculo de la presion de saturacion, cada y
representa la fraccion molar de los componentes en la fase infinitesimal y mediante el
proceso iterativo se busca aquellos valores que satisfacen la condicion termodinamica de
equilibrio. Por otra parte el parametro 6 determina a cada iteracién un nuevo conjunto de
CIB entre parejas de hidrocarburos. Al finalizar el proceso iterativo se han determinado las
composiciones y los CIB que satisfacen el equilibrio y ademas permiten reproducir la

presién de saturacion.

Este proceso iterativo termina cuando se cumplen 3 condiciones simultaneamente:

» Norma euclidiana de las funciones de residuo menor que una tolerancia &. Se utiliza
un valor de 10°®.

» Valor de la funcién de residuo Nc+1 (ecuacion 3.18) menor que una tolerancia &. Se
utiliza un valor de 102

» Porcentaje de variacion del valor del parametro @ inferior a una tolerancia & Se utiliza

un 2%.
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Figura 15. Diagrama del proceso de busqueda de los CIB que ajustan la Presion de Saturacion
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De igual manera que en el proceso del calculo de la presion de saturacion, cada y
representa la fraccidon molar de los componentes en la fase infinitesimal y mediante el
proceso iterativo se busca aquellos valores que satisfacen la condicién termodinamica de
equilibrio. Por otra parte el parametro # determina a cada iteracion un nuevo conjunto de
CIB entre parejas de hidrocarburos. Al finalizar el proceso iterativo se han determinado las
composiciones y los CIB que satisfacen el equilibrio y ademas permiten reproducir la

presion de saturacion.
Este proceso iterativo termina cuando se cumplen 3 condiciones simultaneamente:

» Norma euclidiana de las funciones de residuo menor que una tolerancia &,. Se utiliza
un valor de 10°®.

» Valor de la funcién de residuo Nc+1 (ecuacion 3.18) menor que una tolerancia . Se
utiliza un valor de 1072

» Porcentaje de variacion del valor del parametro @ inferior a una tolerancia ¢ Se utiliza

un 2%.

La imposicion de las tres condiciones garantiza en la mayoria de los casos encontrar
soluciones adecuadas, ya que pueden hallarse soluciones triviales en las que las K; y las
relaciones de fugacidad tienden a la unidad. En este caso aunque la primera condicién se

cumple la variaciéon del parametro no es uniforme.

En la figura 17 se presenta el diagrama de flujo del proceso de ajuste de los CIB para

reproducir la presion de saturacion.

3.2.3 Obtencién de una expresion para el ajuste simultaneo de los coeficientes
energéticos t; del modelo de exceso UNIQUAC en sistemas hidrocarburos
multicomponentes. La energia de Gibbs en exceso calculada a partir del modelo de
exceso UNIQUAC esta conformada por dos aportes tal y como se muestra en la ecuacién
3.36:

E E H H E H
i _ GFcombinatorial N GFresidual (3.36)
RT RT RT
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La parte combinatorial describe la contribucidn entropica dominante, la cual esta
determinada unicamente por la composicién y la diferencia en el tamafo y forma de las
moléculas del fluido. Este término se calcula a partir de las propiedades de los

componentes puros y no requiere de ajuste alguno.

G comRbilrjatoriaI :inlniiJr;*Zqixilnde): (3.37)

Por su parte la contribucién residual se debe principalmente a las fuerzas intermoleculares
o contribucion entalpica dominante, la cual esta determinada unicamente por la
composicion y la diferencia en las caracteristicas quimicas de las moléculas del fluido, es
precisamente esta parte la que requiere del proceso de ajuste (comunmente denominado
reduccion de datos experimentales) con el fin de calcular un par de constantes

energeéticas t;y t; por cada par de moléculas del sistema analizado.

RT

J

o] 3]

De la ecuacion 3.39 se puede observar como la matriz de constantes energéticas no es

G Eresidual
= -2 qixiln(z ejrjiJ (3.38)

simétrica como la de los CIB, dado que t; # t; debido a que a; = (U; — U;) # (U — Uy) = ay,
aun cuando U; = Uj, razon por la cual para un sistema de N compuestos se tendran N * N

incognitas respectivamente.

Los sistemas hidrocarburos se encuentran conformados por un gran numero de
compuestos y los reportes de pruebas experimentales cuentan con cromatografias
extendidas de hasta 35 componentes hidrocarburos y algunos compuestos no
hidrocarburos adicionales (CO,, N,, H,S, H,O, etc.). Si se recuerda que el numero de
incognitas en la matriz de constantes energéticas es igual a N, donde N es el nimero de

compuestos del sistema (hidrocarburos + no hidrocarburos), se entiende el porqué es
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estrictamente necesario desarrollar una expresion que permita llevar a cabo el ajuste
simultaneo de todos los parametros energéticos a través de un numero reducido de

variables.

Con el fin de resolver este inconveniente se exploraron teorias termodinamicas que
permitieron encontrar un vinculo entre los diferentes compuestos que conforman un
sistema hidrocarburo tipico. El resultado: Una expresion termodinamica basada en
teorias de contribucién de grupos que permite reducir el nimero de incognitas a {(Nno 1c)?
+ Npo 1e}, donde Ny, 1e €s el nimero de componentes no hidrocarburos presentes en el

sistema en estudio.

A continuacién se presenta un ejemplo de la forma en que se puede comprobar la validez

de esta expresion.

1. Asumir que se tiene un sistema hidrocarburo de seis componentes, conformado de la

siguiente manera:

Metano (C,), Etano (C,), Propano (C3), Butano (C,4), Didxido de Carbono (CO,), Nitrégeno
(N2) y Agua (H:0)

2. Las incognitas propias de dicho sistema estarian conformando la siguiente matriz de

parametros energéticos .

Tci,c1 Tecae1r Teset Teact  Tcoz,ct TN2,c1 TH20,C1
Tc1,c2 Tezc2 Tesc2 Teac2 Tcozc2 TN2C2 TH20,C2
Tc1,c3 Tcz2ec3  Tes3ce3 Teac3 Tcoz,c3 TN2,c3 TH20,C3
Tc1,ca Tcaca Tc3cs  Teacs Tcoz,ca TN2,c4 TH20,C4
Tc1,c02 Tez,co2 Te3,co2 Tca,co2 Tco2,co2 TN2,c02 TH20,C02
Tc1,N2 Tc2,N2 Tc3,N2 Tc4,N2 Tcoz, N2 TN2,N2 TN2, H20

Tc1, H20 TC2, H20 TC3, H20 T4, H20 Tco2, H20 T N2, H20 TH20, H20
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3. Para interacciones HC-HC se encontré que segun las teorias de contribucién de
grupos, y debido a que los grupos funcionales que conforman los compuestos
hidrocarburos (CH,;, CH3; CH, CH) pertenecen al mismo macrogrupo funcional (CH,), las

interacciones energéticas entre ellos son minimas y se igualan a cero.
acict =0, ac1c2 =0, acics =0, etc
4. Para interacciones HC-H,O, la interaccién energética depende directamente del

tamarfio de la molécula de hidrocarburo y un valor inicial se puede calcular a partir de las

siguientes expresiones:

Para UNIQUAC Para UNIFAC
u -u . Amn
— _ mn nn y \P =exp—| —
0| | m =P [ T } (340)
Por analogia
* lJmn _Unn
a =
mn = (3.41)

De la ecuacion (3.41), es claro que si am, €S igual a cero, sera porque (Unn-Unn)=0.

5. Si se desea encontrar el valor de 1, para un par de moléculas con las anteriores

caracteristicas, basta con observar lo siguiente:

El término an,, corresponde a la interaccion entre grupos funcionales y no entre moléculas.
Por lo tanto, es necesario encontrar la expresion que permita calcular dicha interaccion

entre moléculas (amn ).

Gn

Gn
A= Z(nKZnTaKTj (3.42)
T=1

K=1
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Al aplicar la ecuacién (3.37) al sistema hidrocarburo en estudio se obtiene que:

n-C3 Moléculam m= 2 CHj; 1 CH,
H,O Moléculan n = 1H50

ac,H,0 =2 X acumHo *+ 1 + ach,mo (3.43)

n-C4 Moléculam m= 2 CHj; 2 CH,
H,O Moléculan n = 1H0

ac:“,Hzoz2 X Qcyno T 2 X AcH, H,0 (3.44)

n-C1 Moléculam m= 1CH;
H,O Moléculan n = 1H)0

aC1,HZO:1 X Acy, 1,0 (3.45)

Observando los ejemplos anteriores y teniendo en cuenta que todos los grupos
funcionales que componen las moléculas de hidrocarburo pertenecen a un mismo grupo
principal (CH.), se puede concluir lo siguiente:

Acugy® = Agpzy™ = Agas® = Qg (3.46)
De forma equivalente se puede deducir que:

Qichz = Aicus = Quchs = Qg (3.47)

Aplicando las igualdades planteadas en las ecuaciones (3.43) a (3.47), se generan las

siguientes expresiones:

Acmo =1 X Agy,po (3.48)
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(3.49)

ac, h,0 =3 X Ach, 1,0

(3.50)

Ac,mo =4 X Achno

De las ecuaciones (3.43) a (3.45) se puede deducir la ecuacion general para la interaccion

entre una molécula de hidrocarburo con n atomos de carbono y una molécula de agua.

(3.51)

Ac, o =N X 8epypo

De manera semejante se puede realizar la deduccién de la ecuacidon general para la
interaccion entre una molécula de agua y otra molécula de hidrocarburo con n atomos de

carbono:

(3.52)

Au0c, =N X 8uocn,

De informacién de los parametros de interaccion entre grupos funcionales del modelo
termodinamico UNIFAC (Fredenslund, Jones y Prausnitz?') se pueden obtener valores
que sirven como estimativos iniciales de las ecuaciones (3.51 y (3.52) en el proceso de

ajuste de la matriz de constantes energéticas t; en sistemas agua — hidrocarburos.
Para Hidrocarburo-Hidrocarburo, a partir de la expresion general a,,,* expresada en la
ecuacioén (3.42) se puede llegar a la siguiente deduccién para el término de interaccién

energética entre moléculas de este tipo:

a_ =0 (3.53)
T =1 (3.54)

Donde m y n son moléculas de alcanos iguales o diferentes en tamano.

Realizando un analisis estructural se puede deducir que para cualquier molécula diferente

a los compuestos hidrocarburos se deben ajustar las siguientes expresiones:
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Acns =NXach, Y 8.cn =NXxa.cy, (3.55)

Donde (*) es el nombre de la molécula de naturaleza quimica diferente

Con lo cual se puede concluir que la adiciéon de cada molécula de tipo no-hidrocarburo

genera la aparicién de dos nuevos parametros de ajuste:

ac,. (3.56)
a.cn, (3.57)

Donde (*) es el nombre de la molécula de naturaleza quimica diferente

Debido a lo anterior el numero de incognitas se reduce notablemente y se convierte en
{(Nno Hc)> + Nno nc} tal y como se puede observar en la siguiente matriz para el caso
analizado, en el cual, y gracias a la existencia de 3 compuestos no hidrocarburos (CO,, N,
y H,0), se encuentran 12 incégnitas a resolver tal y como se puede observar en la

siguiente matriz:

1 1 1 X4 Xs Xe
1 1 1 2Xy  2Xs 2Xe
1 1 1 3Xs  3Xs  3Xs
1 1 1 4Xs  4Xs  4Xs
X4 2Xy 33Xy 4Xy 1 X0 Xy
X2 2X; 33Xy 44Xy Xy 1 Xi2

Xz 2X3 3Xs 4X3 Xg Xg 1

= e N = N

Para el ejemplo evaluado en este caso se obtiene una reduccion en el numero de
incégnitas desde 49 a 12 al aplicar las expresiones desarrolladas, lo anterior debido a que
solo se considerd la presencia de 4 compuestos hidrocarburos, pero en un reporte
cromatografico normal para un fluido de yacimiento se presentan normalmente mas de 30

compuestos hidrocarburos, con lo cual se obtendrian reducciones desde 999 a solo 12
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variables 6 menos dependiendo del numero de compuestos hidrocarburos presentes en el

sistema evaluado, siguiendo la expresion:

Numero de Incégnitas = {(N, HC)2 + Nno Hc} (3.58)

3.2.4 Ajuste de la Fraccién de Liquido. Los modelos termodinamicos de exceso
surgieron ante la incapacidad de las ecuaciones de estado de predecir las propiedades de
la fase liquida en una mezcla determinada. El modelo matematico tiene como objetivo
expresar la energia libre de Gibbs en exceso como una funcién de la composicién de los

diferentes componentes del sistema.

Los modelos termodinamicos deben ser ajustados para cada una de las mezclas con las
cuales se pretende llevar a cabo un analisis de estabilidad, dicho ajuste tradicionalmente
se realizaba a través de un proceso de regresion que involucraba principios y definiciones
termodinamicas para calcular las constantes del modelo a partir de un conjunto de datos
de presion, composicion de la fase liquida y composicion de la fase vapor a una
determinada temperatura (caso isotérmico), a este procedimiento se le denomina
reduccion de datos experimentales, y su aplicacion estd bastante desarrollada hacia

mezclas binarias e incluso ternarias, pero .

El procedimiento de ajuste de la fraccién de liquido mediante el empleo de la técnica de
minimos cuadrados no lineal, donde se busca minimizar la sumatoria de las diferencias al
cuadrado entre los valores calculados por el modelo termodinamico planteado (Peng-

Robinson + Wong-Sandler + UNIQUAC) y los datos experimentales. Siguiendo la anterior

definicién la funcién a minimizar E(1)es:

E(X);Zl|:(FLEXIF;L_ FLCALC):| (3.59)

Donde FlLcac es el valor de la propiedad calculado con el modelo termodinamico

planteado (Peng-Robinson + Wong-Sandler + UNIQUAC), FLexp es el dato experimental,
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Np el numero de datos de presidbn menores e iguales a la presidbn de saturacion

experimental y el vector 4 estd conformado por las variables de regresion:

AcH,» Y a.ch, (3.60)

Siendo importante aclarar que por cada compuesto no hidrocarburo presente en el fluido
de yacimiento sera necesario incorporar un par de variables adicionales, tal y como se

definié en la ecuacion 3.58.

El esquema de optimizacién empleado se basa en 2 partes principales: Un algoritmo tipo
Nelder & Mead [25] mediante el cual se garantiza una convergencia de la funcién objetivo
hacia un minimo global y el desarrollo de célculos de equilibrio de fases a través de los
cuales se puede identificar la composicién de las fases presentes en cada punto de
presién evaluado y su respectivo valor para la fraccién de liquido calculada, valor que al
compararlo con el definido experimentalmente, permite evaluar la funcién objetivo

expresada en la ecuacion 3.59.
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Figura 16. Diagrama del proceso de busqueda de los 7 que ajustan la Fraccion de Liquido
Experimental obtenida a partir de una prueba PVT de Expansién a Composicion Constante
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La figura 18 presenta el diagrama de flujo del proceso de ajuste mediante Nelder & Mead

de las constantes t; del modelo de exceso UNIQUAC que ajustan la Fraccion de Liquido
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experimental obtenida a partir de una prueba PVT de Expansién a Composicion
Constante. Por su parte la figura 10 presenta el diagrama de flujo del proceso de
evaluacion de la funcién objetivo para cada vértice del Simplex de Nelder & Mead, y
finalmente la figura 11 muestra el esquema de solucién del flash isotérmico empleado
para calcular las composiciones de las fases y la fraccidn de liquido hidrocarburo,

calculadas a partir del modelo termodinamico planteado en este trabajo.

Figura 17. Diagrama del proceso de evaluacién de la funcién objetivo para cada vértice del
simplex del Nelder & Mead, definida por la ecuacién 3.54
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Figura 18. Diagrama del proceso de célculo del flash implementado en las rutinas de ajuste para
cada punto de presion, temperaturay matrices de CIBsy TAOS definidos.
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4. RESULTADOS DEL PROCESO DE AJUSTE

4.1 FLUIDOS UTILIZADOS

Con la finalidad de validar los algoritmos desarrollados para el ajuste del modelo
termodinamico EDE + Regla de Mezcla + Modelo de Exceso se tomaron datos
experimentales de los fluidos ICP Gas Condensado, Khuff Gas Condensado y algunos
reportados en la literatura de pruebas EMC — volumen relativo, factor de compresibilidad y
fraccion de liquido — realizadas a fluidos del tipo aceite volatil y gas y condensado. La
calidad del ajuste puede medirse con relacién a las desviaciones o errores de los valores

calculados por el modelo una vez sus parametros han sido ajustados.

A continuacién se presenta una breve resefia de los cinco fluidos empleados en este
trabajo, de los cuales cuatro corresponden a muestras de gas condensado y el ultimo

corresponde a un aceite volatil.

e Gas A. Fluido proveniente de un yacimiento de gas condensado del piedemonte
colombiano y empleado para realizar el estudio de sensibilidad del comportamiento
composicional debido a la presencia de agua y sales. El estudio se realizé en el Instituto
Colombiano del Petréleo. Este gas condensado exhibe una notable cercania a su punto
critico, su presion de saturacién es 5293 psia a la temperatura de yacimiento de 694°R

(270°F). La fraccion pesada se agrupa en el pseudocomponente Cso+.
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Tabla 15. Composicién global del Gas A

Componente Fraccién molar
C1 0.597039
C2 0.086595
C3 0.062866
iC4 0.018281
nC4 0.023905
iC5 0.013349
nC5 0.009214
C6 0.014243
C7 0.014440
Cc8 0.018002
C9 0.014476
C10 0.010574
C11 0.007386
C12 0.006319
C13 0.005355
C14 0.005772
C15 0.005536
C16 0.004353
c17 0.003162
Cc18 0.003645
C19 0.003140
C20 0.002415
C21 0.002271
C22 0.002002
C23 0.001942
C24 0.001719
C25 0.001580
C26 0.001423
ca7 0.001318
Cc28 0.001095
C29 0.001048
C30+* 0.003450
Benceno 0.003447
Tolueno 0.005345
N2 0.004036
CO2 0.039273
*MWezo+ = 550 Ib/Ibmol Yc3o0+ = 0.9371
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e Gas B. Fluido proveniente del yacimiento de gas condensado Khuff, ubicado en la
provincia de Ghawar en Arabia Saudita, corresponde al fluido cercano al punto critico

examinado por Kokal, Al-Dokhi y Sayegh a la temperatura de 703.6°R (260°F).

Tabla 16. Composicién global del Gas B

Componente Fraccion molar
C1 0.709800
Cc2 0.079600
C3 0.035900
iC4 0.006600
nC4 0.014000
iC5 0.005000
nC5 0.005500
C6 0.008200
Cc7 0.010300
Cc8 0.010700
C9 0.007300
C10 0.004600
C11 0.002500
C12+* 0.013100
N2 0.077900
CO2 0.009000
*MW12+= 246b/Ibmol Yc12+= 0.8433

En dicho estudio se reportan resultados completos de la muestra a distintas temperaturas
en las regiones de una y dos fases. El fluido presentd una Relacion Gas/Condensado
(GCR) de 9985 scf/bbl @ las condiciones de separador de 383 psig y 135 °F.

e Gas C. Es el gas denominado “mezcla 4” por Da Silva y Rodriguez. Corresponde a
una muestra representativa del pozo 7-PE1D-RNS de Petrobras, siendo para este fluido
4774.7 psia la presion de saturacion a la temperatura del yacimiento de 761.4°R (301°F).
La fraccion pesada estda representada por el pseudocomponente C12+. Su

comportamiento es tipico de un gas cercano al punto critico.
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Tabla 17. Composicién global del Gas C

Componente Fraccién molar

C1 0.5183500
C2 0.123500
C3 0.078800
C4 0.042800
C5 0.020800
C6 0.016100
Cc7 0.018600
C8 0.020300
C9 0.013300
C10 0.010400
C11 0.006800
C12+~ 0.050500
N2 0.013100
CO2 0.001500
*MWe12+ = 259 Ib/lbmol Yci2+ = 0.8530

e Gas D. Corresponde al fluido cercano al punto critico examinado por Yang, Cheng y
Guo a la temperatura de 703.6°R (244°F) tomado del campo Xinjiang en China. En dicho
estudio se reportan resultados completos de la muestra a distintas temperaturas en las
regiones de una y dos fases. En este punto el fluido se encuentra a tan sélo 5°R de la

temperatura critica, exhibiendo una presion de saturacion de 6681.9 psia.
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Tabla 18. Composicién global del Gas D

Componente Fraccién molar
C1 0.702030
C2 0.092200
C3 0.027590
iC4 0.006620
nC4 0.009810
iC5 0.004020
nC5 0.004220
C6 0.008160
Cc7 0.014140
Cc8 0.018170
C9 0.009470
C10 0.007300
C11+* 0.049650
N2 0.039120
CO2 0.007500
*MWe11+ = 262 Ib/Ibmol Yec11+ = 0.8590

o Aceite A. El mismo fluido presentado con anterioridad como Gas D, a una
temperatura de 668.9°R (209°F) a la cual se comporta como aceite volatil, exhibiendo una
presion de burbuja de 6770.4 psia. Este aceite se encuentra a una temperatura 30°F por

debajo de la critica y su fraccion pesada se agrupa como C11+.
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Tabla 19. Composicion global del Aceite A

Componente Fraccién molar
C1 0.702030
C2 0.092200
C3 0.027590
iC4 0.006620
nC4 0.009810
iC5 0.004020
nC5 0.004220
C6 0.008160
Cc7 0.014140
Cc8 0.018170
C9 0.009470
C10 0.007300
C11+* 0.049650
N2 0.039120
CcO2 0.007500
*MWc11+ = 262 Ib/Ibmol Yc11+ = 0.8590

114



4.2 RESULTADOS DEL AJUSTE

A continuacion se presentan los resultados obtenidos para las fluidos descritos
anteriormente al ajustar el modelo termodinamico propuesto (EDE de Peng-Robinson +
Regla de Mezcla de Wong — Sandler + Modelo de Exceso UNIQUAC) a datos de la
Fraccion de liquido y Presion de saturacion reportados de pruebas PVT de Expansion a
Composicién Constante (ECC). Para los fluidos Gas A y B se reportan los valores
experimentales y aquellos calculados a partir del modelo planteado para las propiedades
fraccion de liquido y presion de saturacion. Para las muestras Gas C, D y Aceite A se
presentan en forma adicional valores para el factor de compresibilidad del gas y liquido
respectivamente. Estos resultados se encuentran consignados en las tablas 20 ala 43 y

en las figuras 12 a la 35.
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Tabla 20. Volumen Relativo (Vr) del Gas A @ 240 °F sin Agua

Presion : Ajustado
. Experimental Modelo
psia Propuesto

7500 0,92024 0,91924
7250 0,92558 0,92458
7000 0,93119 0,93019
6800 0,93715 0,93615
6600 0,94347 0,94247
6400 0,9497 0,9487

6200 0,95674 0,95574
6000 0,96439 0,96339
5800 0,97276 0,97176
5600 0,98095 0,97995
5400 0,99101 0,99001
5356 0,99332 0,99232
5268 1,00000 1,00000
5234 1,00267 1,00007
5199 1,00516 1,00256
5101 1,01228 1,00968
5001 1,02003 1,01743
4899 1,02795 1,02535
4799 1,0365 1,0339

4701 1,04611 1,04351
4600 1,05608 1,05348
4501 1,0665 1,0639

4300 1,09009 1,08749
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Figura 19. Volumen Relativo (Vr) del Gas A @ 240 °F sin Agua.
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Tabla 21. Volumen Relativo (Vr) del Gas A @ 240 °F con Agua

Presién. _ Ajustado

psia Experimental Modelo
Propuesto

7500 0,92024 0,91926
7250 0,92558 0,9246
7000 0,93119 0,93021
6800 0,93715 0,93617
6600 0,94347 0,94249
6400 0,9497 0,94872
6200 0,95674 0,95576
6000 0,96439 0,96341
5800 0,97276 0,97178
5600 0,98095 0,97997
5400 0,99101 0,99003
5356 0,99332 0,99234
5268 1,00000 1,00000
5234 1,00267 1,00211
5199 1,00516 1,0046
5101 1,01228 1,01172
5001 1,02003 1,01947
4899 1,02795 1,02739
4799 1,0365 1,03594
4701 1,04611 1,04555
4600 1,05608 1,05552
4501 1,0665 1,06594
4300 1,09009 1,08953
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Figura 20. Volumen Relativo (Vr) del Gas A @ 240 °F con Agua.
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Tabla 22. Volumen Relativo (Vr) del Gas A @ 270 °F sin Agua

Presion, : Ajustado
psia Experimental Modelo
Propuesto
7500 0,91165 0,91045
7250 0,91768 0,91648
7000 0,92518 0,92398
6800 0,93165 0,93045
6600 0,93846 0,93726
6400 0,94578 0,94458
6200 0,95830 0,95710
6000 0,96199 0,96079
5800 0,97078 0,96958
5600 0,98052 0,97932
5400 0,99164 0,99044
5356 0,99440 0,99320
5278 1,00000 1,00000
5260 1,00198 1,00113
5196 1,00767 1,00682
5098 1,01552 1,01467
5001 1,02396 1,02311
4710 1,05198 1,05113
4606 1,06413 1,06328
4504 1,07620 1,07535
4306 1,10231 1,10146
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Figura 21. Volumen Relativo (Vr) del Gas A @ 270 °F sin Agua.
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Tabla 23. Volumen Relativo (Vr) del Gas A @ 300 °F sin Agua

Presion, : Ajustado

psia Experimental Modelo
Propuesto

7500 0,90686 0,90501
7000 0,92019 0,91834
6750 0,92875 0,9269
6500 0,93829 0,93644
6250 0,94858 0,94673
6000 0,96018 0,95833
5750 0,9726 0,97075
5500 0,98684 0,98499
5400 0,99301 0,99116
5300 0,99942 0,99732
5281 1,00000 1,00000
5200 1,00741 1,00738
5100 1,01547 1,01544
5000 1,0264 1,02637
4900 1,03415 1,03404
4800 1,04427 1,04416
4700 1,05505 1,05494
4600 1,0664 1,06629
4500 1,0785 1,07839
4300 1,10606 1,10595
4000 1,15403 1,15392
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Figura 22. Volumen Relativo (Vr) del Gas A @ 300 °F sin Agua.
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Tabla 24. Volumen Relativo (Vr) del Gas A @ 300 °F con Agua

Presion, . Ajustado
psia Experimental Modelo
Propuesto

7500 0,9285 0,9273
7250 0,93289 0,93169
7000 0,93875 0,93755
6500 0,95193 0,95073
6250 0,95977 0,95857
6000 0,96821 0,96701
5750 0,97717 0,97597
5500 0,98777 0,98657
5400 0,99331 0,99211
5300 0,99871 0,99751
5272 1 1

5200 1,005 1,00351
5100 1,01129 1,00989
5000 1,01835 1,01695
4900 1,02636 1,02496
4800 1,03351 1,03211
4700 1,04256 1,04116
4600 1,05135 1,04995
4500 1,06143 1,06003
4300 1,08245 1,08105
4000 1,11871 1,11731
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Figura 23. Volumen Relativo (Vr) del Gas A @ 300 °F con Agua.
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Tabla 25. Fraccion de Liquido (FI) del Gas A @ 240 °F sin Agua

Presion, psia Experimental

5268
5234
5199
5101
5001
4899
4799
4701
4600
4501
4300

0,00
23,95
31,18
38,11
41,01
42,23
42,86
43,12
43,14
42,95
42,32

Ajustado
Modelo
Propuesto

0,00000
24,26404
31,49194
38,41606
41,31006
42,52394
43,14794
43,40206
43,41600
43,22006
42,57800

Figura 24. Fraccion de Liquido (FI) del Gas A @ 240 °F sin Agua.
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Tabla 26. Fraccidn de Liquido (FI) del Gas A @ 240 °F con Agua

Presion,
psia
5272
5200
5100
5000
4900
4800
4700
4600
4500
4300
4000

Experimental

0,00
30,57
37,20
39,75
40,95
41,65
42,07
42,03
41,90
41,22
39,81

Ajustado
Modelo
Propuesto

0,000
30,986
37,659
40,050
41,244
41,890
42,305
42,260
42,125
41,435
39,890

Figura 25. Fraccion de Liquido (Fl) del Gas A @ 240 °F con Agua.
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Tabla 27. Fraccion de Liquido (FI) del Gas A @ 270 °F sin Agua

Presion,

psia
5278
5260
5196
5098
5001
4710
4606
4504
4306

Experimental

0,00
10,86
25,71
32,94
36,17
39,25
39,38
39,32
38,61

Ajustado
Modelo
Propuesto

0,0000
11,1230
25,9698
33,1949

36,42005
39,4855
39,6103
39,5452
38,8253

Figura 26. Fraccion de Liquido (FI) del Gas A @ 270 °F sin Agua.
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Tabla 28. Fraccién de Liquido (FI) del Gas A @ 300 °F sin Agua

Presion,
psia
5281
5200
5100
5000
4900
4800
4700
4600
4500
4300
4000

Experimental

0,00
19,24
27,47
31,48
33,71
34,85
35,50
35,88
35,95
35,62
34,52

Ajustado
Modelo
Propuesto

0,000
19,500
27,725
31,730
33,955
35,090
35,735
36,110
36,175
35,835
34,720

Figura 27. Fraccion de Liquido (FI) del Gas A @ 300 °F sin Agua.
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Tabla 29. Fraccidn de Liquido (FI) del Gas A @ 300 °F con Agua

Presion,
psia
5268
5200
5100
5000
4900
4800
4700
4600
4500
4300
4000

Experimental

0,00
16,30
25,68
30,20
32,47
33,65
34,28
34,73
34,86
34,68
33,43

Ajustado
Modelo
Propuesto

0,000
16,560
25,935
30,450
32,715
33,890
34,515
34,960
35,085
34,895
33,630

Figura 28. Fraccion de Liquido (Fl) del Gas A @ 300 °F con Agua.
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Tabla 30. Fraccion de Liquido (FI) del Gas B @ 80 °F

Presion : Ajustado
._ ' Experimental Modelo

psia Propuesto
6550.7 0.0000 0.0000
6140.7 0.0026 0.0034
5570.7 0.0102 0.0130
5360.7 0.0204 0.0229
5130.7 0.0358 0.0376
4710.7 0.0639 0.0647
4275.7 0.0971 0.0979
3865.7 0.1150 0.1188
3450.7 0.1431 0.1439
2970.7 0.1585 0.1593
1250.7 0.1917 0.1925
1030.7 0.1892 0.1910
840.7 0.1866 0.1874
610.7 0.1789 0.1797
550.7 0.1713 0.1721
490.7 0.1664 0.1672

Figura 29. Fraccion de Liquido (FI) del Gas B @ 80 °F.
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Tabla 31. Fraccidon de Liquido (FI) del Gas B @ 150 °F

Figura 30. Fraccion de Liquido (FI) del Gas B @ 150 °F.
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Tabla 32. Fraccidn de Liquido (FI) del Gas B @ 200 °F

Figura 31. Fraccion de Liquido (FI) del Gas B @ 200 °F.
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Tabla 33. Fraccion de Liquido (FI) del Gas B @ 260 °F

Figura 32.

Fl

Presion,
psia
5940.7
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Experimental
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Fraccion de Liquido (FI) del Gas B @ 260 °F.
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Tabla 34. Factor de Compresibilidad (Zg) del Gas C

Ajustado Predicho

FESIO, Experimental Modelo Modelo
psia :
convencional Propuesto
47747 1,032 1,0325 1,0295
4814,7 1,037 1,0375 1,0345
5014,7 1,062 1,0626 1,0595
5204,7 1,086 1,0864 1,0835

Tabla 35. Volumen Relativo (Vr) del Gas C

Presion _ Ajustado Ajustado
psia ' Experimental Mode!o Modelo

convencional Propuesto
1164,7 3,2669 3,2613 3,2667
1334,7 2,8273 2,8288 2,8271
1574,7 2,3881 2,3862 2,3879
1874,7 2,0227 2,0036 2,0224
22147 1,7308 1,7076 1,7305
2564,7 1,5125 1,4961 1,5121
2964,7 1,3384 1,3276 1,3379
3314,7 1,2228 1,2228 1,2223
3614,7 1,1510 1,1548 1,1505
3924,7 1,0939 1,1001 1,0933
4144,7 1,0657 1,0684 1,0651
42347 1,0515 1,0567 1,0509
4314,7 1,0422 1,0470 1,0415
4414,7 1,0322 1,0355 1,0315
44647 1,0264 1,0300 1,0257
4514,7 1,0223 1,0248 1,0216
4564,7 1,0180 1,0198 1,0173
4614,7 1,0140 1,0144 1,0133
4664,7 1,0093 1,0096 1,0086
47147 1,0050 1,0050 0,9898
47747 1,0000 1,0000 1,0000
4814,7 0,9967 0,9956 0,9963
5014,7 0,9800 0,9790 0,9800
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Figura 33. Factor de Compresibilidad (Zg) del Gas C.
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Tabla 36. Resultados de Fraccion de Liquido (FI) para el Gas C

Presion _ Predicho Ajustado
. Experimental Modelo Modelo
psia convencional Propuesto

1164,7 0,0981 0,1031 0,0987
1334,7 0,1158 0,1218 0,1165
15747 0,1412 0,1486 0,1420
18747 0,1730 0,1820 0,1739
2214,7 0,2085 0,2185 0,2096
2564,7 0,2464 0,2567 0,2477
2964,7 0,2866 0,2953 0,2881
3314,7 0,3192 0,3404 0,3291
3614,7 0,3448 0,3815 0,3629
3924,7 0,3688 0,4168 0,3845
41447 0,3788 0,4416 0,3995
42347 0,3799 0,4489 0,3990
4314,7 0,3824 0,4594 0,3997
4464,7 0,3743 0,4632 0,3966
4514,7 0,3640 0,4556 0,3866
46147 0,3125 0,4209 0,3356
4664,7 0,2630 0,3627 0,2863
47147 0,1540 0,2643 0,1776
4774,7 0,0000 0,0627 0,0000
47947 0,0000
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Figura 35. Resultados de Fraccién de Liquido (FI) para el Gas C.
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Tabla 37. Factor de Compresibilidad (Zg) del Gas D

Presion, Experimental Ajustado Predicho
psia Modelo Modelo
Convencional Propuesto
6681,88 1,348 1,3474 1,3405
6755,86 1,358 1,3577 1,3505
7028,53 1,396 1,3959 1,3882
7391,12 1,446 1,4465 1,4378
7746,47 1,496 1,4960 1,4874
8113,41 1,548 1,5469 1,5389
8481,81 1,599 1,5978 1,5895
8835,7 1,647 1,6466 1,6371
9196,84 1,696 1,6963 1,6857

Tabla 38. Volumen Relativo (Vr) del Gas D

Presion, Experimental Ajustado Ajustado
psia Modelo Modelo

Convencional Propuesto

764,35 5,625 5,6782 5,6230
1757,86 2,5828 2,4861 2,5808
2423,58 1,9371 1,8704 1,9351
3222,74 1,5312 1,4943 1,5292
3891,36 1,3408 1,3173 1,3388
4570,14 1,2104 1,1944 1,2084
5292,43 1,1189 1,1061 1,1169
5714,49 1,0748 1,0671 1,0728
6077,08 1,0464 1,0388 1,0444
6296,08 1,0297 1,0237 1,0277
6458,53 1,0191 1,0132 1,0171
6681,88 1,0000 1,0000 0,9980
6755,86 0,9964 0,9967 0,9944
7028,53 0,9845 0,9849 0,9825
7391,12 0,9697 0,9706 0,9677
7746,47 0,9573 0,9577 0,9553
8113,41 0,9457 0,9455 0,9437
8481,81 0,9345 0,9342 0,9325
8835,7 0,9239 0,9242 0,9219
9196,84 0,9141 0,9147 0,9121
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Figura 36. Factor de Compresibilidad (Zg) del Gas D.
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Figura 37. Volumen Relativo (Vr) del Gas D.

5.60 -

4.80 + Ost convencional = 0.0119
OSt propuesto = 0.0014

4.00 -

Vr

3.20 A
2.40 +
1.60 -

- M

500 1300 2100 2900 3700 4500 5300 6100 6900 7700 8500 9300

Presiéon, Psia

Experimental —e— Convencional = —a— Propuesto ‘

140



Tabla 39. Fraccion de Liquido (FI) del Gas D.

Presion,
psia

764,35
1757,86
2423,58
3222,74
3891,36
4570,14
5292,43
5714,49
6077,08
6296,08
6458,53
6681,88

Experimental

0,0581
0,1379
0,1907
0,2497
0,2922
0,3277
0,3622
0,3729
0,3721
0,3497
0,3091
0,0000

Predicho
Modelo

Convencional

0,0595
0,1493
0,2048
0,2672
0,2993
0,3498
0,3926

0,416

0,4321
0,4312
0,3896
0,0000

Figura 38. Fraccion de Liquido (FI) del Gas D.
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Tabla 40. Factor de Compresibilidad (ZI) del Aceite A

Presién, Experimental Ajustado Predicho Modelo
psia Modelo Propuesto
Convencional

6,770,36 1,382 1,3789 1,357
6,779,06 1,383 1,3802 1,3585
7,024,18 1,419 1,4163 1,3939
7,414,33 1,476 1,4735 1,4512
7,804,48 1,533 1,5306 1,5095
8,172,88 1,588 1,5842 1,5631
8,602,19 1,651 1,6465 1,62575
9,067,76 1,715 1,7138 1,6904

Tabla 41. Volumen Relativo (Vr) del Aceite A

Presion, Experimental Ajustado Ajustado
psia Modelo Modelo
Convencional Propuesto
735,34 5,7189 5,7650 5,72060967
1,328,55 3,2619 3,1830 3,26366033
2,110,30 2,1225 2,0768 2,12529615
2,747,01 1,6916 1,6762 1,69523979
3,427,24 1,4172 1,4369 1,42174109
4,120,52 1,2695 1,2751 1,27908021
4,818,15 1,1602 1,1677 1,1714022
5,454,87 1,0946 1,0973 1,10728257
5,887,08 1,0572 1,0595 1,07088746
6,198,91 1,0358 1,0361 1,05021247
6,268,53 1,0304 1,0313 1,04497433
6,532,50 1,0169 1,0143 1,03208806
6,581,81 1,0125 1,0114 1,01463909
6,626,77 1,0093 1,0086 1,0114537
6,770,36 1,0000 1,0000 1,00220037
6,779,06 0,9994 0,9996 1,00160319
7,024,18 0,9897 0,9900 0,99198286
7,414,33 0,9753 0,9758 0,97770966
7,804,48 0,9623 0,9629 0,96483646
8,172,88 0,9519 0,9518 0,95455619
8,602,19 0,9402 0,9398 0,94299571
9,067,76 0,9265 0,9280 0,92944702
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Figura 39. Factor de Compresibilidad del Liquido (ZI) del Aceite A.
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Tabla 42. Fraccion de Liquido (Fl) del Aceite A

Presion, Experimental Predicho Ajustado
psia Modelo Modelo
Convencional Propuesto
735,34 0,0606 0,0579 0,0630
1,328,55 0,1123 0,1116 0,1167
2,110,30 0,1825 0,1807 0,1895
2,747,01 0,2358 0,2318 0,2449
3,427,24 0,2871 0,2673 0,2984
4,120,52 0,3336 0,3181 0,3472
4,818,15 0,3647 0,3759 0,3806
5,454,87 0,3935 0,4370 0,4115
5,887,08 0,3993 0,4894 0,4187
6,198,91 0,4101 0,5426 0,4306
6,268,53 0,4206 0,5560 0,4413
6,532,50 0,4848 0,6037 0,5064
6,581,81 0,5120 0,6152 0,5469
6,626,77 0,5282 0,6141 0,5633
6,770,36 1,0000 1,0000 1,0000

Figura 41. Fraccion de Liquido (FI) del Aceite A.
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4.3 ANALISIS DE RESULTADOS

Al realizar el proceso de ajuste de los coeficientes de interaccion binaria CIB y de las
constantes energéticas T de UNIQUAC del modelo planteado (EDE + Regla de Mezcla +
Modelo de Exceso) a informacién experimental PVT de pruebas de expansién a
composicion constante ECC para los cinco fluidos bajo estudio, se pudo observar para
todos los casos, que el modelo obtenido representa satisfactoriamente su comportamiento

composicional como se puede observar en las tablas 20 a 43 y figuras 12 a 35.

El gas B del yacimiento Khuff es un gas condensado pobre, lo cual se ve reflejado en su
baja condensacion de liquidos y su lejania del punto critico se evidencia en la notable
diferencia en el comportamiento de sus curvas de fraccion de liquido con respecto a las

de los gases A, Cy D.

En el analisis de los resultados obtenidos para los fluidos Gas C, D y el Aceite A se logra
observar un mejor desempefio predictivo del modelo propuesto con respecto al
presentado por el modelo convencional, esta diferencia se debe a una mayor consistencia
en la seleccion de las variables de ajuste y a los conceptos termodinamicos involucrados

en el desarrollo del modelo empleado.

Con respecto a las técnicas de regresion basadas en el ajuste del factor de

compresibilidad de la regién monofasica es necesario puntualizar lo siguiente:

» Tal y como se puede observar en las figuras 34 y 35, la variacion del factor de
compresibilidad con respecto a la presion tanto para fluidos gas condensado como
aceites volatiles es lineal, por lo tanto, se podria desarrollar una rutina de ajuste
basada unicamente en dos puntos de esta “recta” que permitiera desplazar los
valores calculados y acercarlos hacia los experimentales tal y como se puede
observar en la figura 36, en lugar de aplicar el ajuste sobre todo el rango de
presiones de la regién monofasica lo que podria incrementar el tiempo de computo

de una manera considerable.
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Figura 42. Tendencia del Factor de Compresibilidad Z para el Gas C.
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Figura 44. Variacién en la prediccion de Z del Gas D bajo diferentes esquemas de trabajo para el
modelo tradicional.
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» [Este comportamiento lineal del factor de compresibilidad con respecto a la presion
es el mayor inconveniente que se presenta al tratar de emplear esta propiedad
dentro de un esquema de ajuste del modelo termodinamico, y posteriormente
realizar predicciones sobre propiedades que presentan un comportamiento de
mayor complejidad con respecto a variaciones de la presion, como es el caso de la
curva de fraccion de liquido. La figura 37 presenta el comportamiento de la
fraccion de liquidos bajo los mismos ambientes evaluados en la figura 36 con un

modelo convencional
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Figura 45. Variacién en la prediccion de Fl del Gas D bajo diferentes esquemas de trabajo para el
modelo tradicional.
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» Es posible encontrar diferentes ajustes para un fluido empleando el mismo
esquema de calculo de la matriz de CIB. Por ejemplo en la figura 38 para el Gas C
se observa que la fraccion de liquido obtenida a partir del esquema de Chueh-
Prausnitz, el cual presenta como variables principales los parametros B y 6, varia

notoriamente con pequenas oscilaciones del exponente B de esta ecuacion.

Tabla 43. Variables pertenecientes a tres ajustes del Gas C

B 0 (A)

7 0.22264397
7.07  0.59552228
7.1 0.78951511
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Figura 46. Variacién en la prediccion de Fl del Gas C bajo diferentes esquemas de trabajo para el
modelo tradicional.
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CONCLUSIONES

» Se desarrollé una metodologia de ajuste secuencial de los parametros del modelo
de exceso UNIQUAC integrado a la EDE de Peng & Robinson mediante la regla
de mezcla no convencional de Wong & Sandler, a partir de informacion
experimental PVT de pruebas de Expansion a Composicion Constante (ECC),
generando de esta forma un modelo termodinamico integral, capaz de representar
el comportamiento complejo de mezclas de hidrocarburos cercanos al punto critico

sobre amplios rangos de presién y temperatura.

» Las expresiones desarrolladas a partir del andlisis de teorias termodinamicas de
contribucién de grupos para el ajuste de la matriz de constantes energéticas 1 del
modelo termodindmico UNIQUAC, permiten reducir el nimero de incognitas de
N:*N: (N; es el numero total de compuestos de la mezcla) a un valor de {(N, HC)2 +
Nno nc}, donde Ny, e €s el nimero de componentes no hidrocarburos presentes en
el sistema en estudio, sin afectar el desempefo predictivo del modelo

termodinamico obtenido.

» El ajuste simultaneo de las matrices de los coeficientes de interaccion binaria CIB
y de las constantes energéticas t (entre los compuestos hidrocarburos y no
hidrocarburos) mediante la inclusién de los parametros 6 y a, , respectivamente,
con base en pruebas experimentales ECC e involucrando todos los compuestos
presentes en el yacimiento, es lo que permite mejorar la capacidad predictiva del

modelo con respecto al convencional.

» La seleccion de la fraccion de liquido como variable de ajuste dentro de la
metodologia planteada en este trabajo, en lugar del factor de compresibilidad de la
region monofasica, permite aprovechar la incorporacién del modelo de exceso

UNIQUAC al interior de la ecuacién de estado de Peng & Robinson, a través de la
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reduccion de las constantes de energéticas t de UNIQUAC.

Gracias a las restricciones planteadas al interior de los métodos numéricos
empleados en el proceso de ajuste de cualquier modelo termodinamico, es posible
obtener ajustes que matematicamente puedan cumplir satisfactoriamente la
funcién objetivo, pero que fisicamente no tienen validez. Esto se debe a las
limitaciones termodinamicas y fisico-quimicas del modelo empleado, y se ve
reflejado posteriormente en la incapacidad del mismo para predecir el

comportamiento de otras propiedades del fluido.
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RECOMENDACIONES

» Se recomienda generar informacion experimental adicional correspondiente al
analisis cromatografico de las diferentes fases presentes a la presioén final de la
prueba, y la determinacion del factor de compresibilidad, que permitan verificar la
capacidad predictiva del modelo ajustado, debido a que en este estudio fue
necesario recurrir a pruebas PVT convencionales para comparar las capacidades

del modelo planteado con respecto al tradicional.

» Se recomienda desarrollar pruebas PVT de Agotamiento a Volumen Constante,
AVC, que permitan generar rutinas de ajuste de los parametros T de UNIQUAC y

simular las condiciones de agotamiento del yacimiento.

» Se recomienda extender el alcance del modelo hacia sistemas hidrocarburos con
presencia de sales mediante la incorporacién del término Debye — Huckel del
modelo termodinamico LIQUAC, que permita aplicar posteriormente el modelo
ajustado a la prediccion de fendmenos de depositacion de escamas de origen
organico e inorganico teniendo en cuenta todos los compuestos e iones presentes

al interior del yacimiento.
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Anexo A. Modelo de energia de Gibbs - UNIQUAC y sus primeray segunda
derivadas con respecto al parametro binario de ajuste A para reduccién de datos
experimentales

De acuerdo con UNIQUAC:

9=RT ZXIn—-‘r ZqXIn—- ZqXIn[geijiJ (A1)

Donde a su vez:

Xy o gX

" P 4= 2.9%

Z=10

Y 1; es un parametro que puede ser ajustado para reproducir datos experimentales. iy j
se refieren a componentes en la mezcla. t; es siempre un numero positivo, ya que se

define como:

U.. _U..
m:eXP—{ & } (A-2)

De tal forma que t; = 0, Haciendo.

Ay =Uj- Uy (A-3)

Es posible designar todos los A; (j= i) como variables de ajuste del modelo UNIQUAC a los
datos experimentales. Para llevar a cabo un procedimiento de ajuste es imprescindible
calcular la primera y segunda derivadas de la propiedad a ajustar con respecto a tales
variables de ajuste; se hace necesario entonces contar con expresiones para las

derivadas de la energia en exceso de Gibbs (g) con respecto a los A;.
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A.1 Primeraderivada

Se calculara la primera derivada de g con respecto a un parametro de ajuste entre dos

componentes cualesquiera de la mezcla m y n (Aynn) CON M=n.

En la ecuacién A.1 solo el ultimo sumando depende de A, se tiene entonces que:

ag . L NC .
Py AL {Z X; In(ZO T,J} (A4)

Resolviendo la derivada dentro de la sumatoria:

o9 A5
ohmn ZZ@ 7, ohmn (zeit”j 9

Expresando la derivada en 5 mediante regla de la cadena de una forma mas conveniente:

Z Ze-ri- oumn (A.6)
67»mn U oamn

ZO T Thn

En la primera de las derivadas, la sumatoria varia j y no i, por consiguiente la derivada

depende de si el valor de i es igual o no al de n:
0 - -

— =[ZejrjiJ={em sii=n, 0 si i%n (A7)
mn |4

Y partiendo de la ecuacion A.2 y A.3 se calcula la ultima derivada en A.6 como:

otmn _ 0 exp— rmn (A.8)
oxmn  oamn RT

omn -1 ex {kmn} —tmn (A.9)
oimn " RT RT RT
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Al reemplazar la ecuacién A.9 y A7 en A.6 se tiene ya la expresién para la primera
derivada de g; en resumidas cuentas:

og q,X,0m
= Tmn
oxmn | > 01,
i

(A.10)

A.2 Segunda derivada

Se calculara de la ecuacién A.10 con respecto al parametro de ajuste entre dos

componentes de la mezcla p y q cualesquiera (Apq) con p=q.

Partiendo de la ecuacion A.10:

0°g o | q,x.0, _
= Tmn )
OOy O | 20,7y,
J

(Zejrmj Z;m” -t
0%g i pa mn%[;e%} (A11)
P =qn Xnem 2
273G/ -
20T,
]
Donde:
aTmn _ aTmn a}\,mn (A12)
8kpq Ohpmn aqu
Y donde la primera de las derivadas esta calculada en la ecuacion A.9; ahora:
6rmn:{1 si (m=p A n=q ) 0 six(m=p A n=gq )} (A.13)
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Quedando la ecuacién A.12 como:

Otmn _ —1
Ohpg  RT

{rpq si (m=p A n=q ) 0 si=x(m=p A n=q )}
Volviendo a la ecuacion A.11 hace falta:
0 Ze'r' 0 ZG T 6rpq
T | 2007 | = 5o 2.05%in | 7
g %tpq (5 Ohpq

Y como en la ecuacion A.7:

ot pq

0 _[Zejr\]n}—{ep si n=q, 0 si n=gq}
J
Ahora reemplazando la ecuacion A.16 y A.9 en la A.15:
0 0.Ti -1 0 . 0 si
% Z JTJn _ﬁ{ prq Si n—q, Si hiq}
J

Finalmente, al reemplazar en la ecuacion A.11 queda la expresion:

5 TO(m)ZejTjn ~T1Tmn
079 _ ~nXnOm J
OhpqOhmn RT 2
(Zemn]
J
Donde:

To(r):{rpq si (r=p A n=q ) 0 si=(r=p A n=gq )}
T1={qu9p si n=q O si n¢q}
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Anexo B. Ajuste de parametros de la fase liquida a datos experimentales de
pruebas ECC

B.1 Funcidn objetivo

2
NP-1.(zZX -z, .
F_ 2: 1| “L xLu (B.1)
i 2 Zui
FLZyn
zX ___TLEVAv (B.2)
L (1‘”V)(1_FI)

De la EDE de Pr se tiene que:

z} - (1-8)z8 +[a- 382 287, -(4B-B%-B%|-0;

(B.3)
__ap (B.4)
A=
RZTZ
_bp
B= RT (B.5)

Utilizando la regla de mezcla de Wong-Sandler para la dependencia del modelo
termodinamico:

b;
(B.6)
- oE
RT{ZXiEu & ]
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a; y b; son tal como se definen por la EDE

GF=gRT

(B.7)

(B.8)

(B.9)

Y g se tomara del modelo UNIQUAC, el cual contiene parametros A; ajustables que son

los que se usaran para minimizar la funcién objetivo escrita arriba.

Para llevar a cabo el proceso de ajuste es necesario tener expresiones para la primera y

segunda derivada de la propiedad a ajustar (Z.) con respecto a los parametros de ajuste

(Ai)-

B.2 Primera derivada

Se calculara ——~— of ,param,n=1,2,3,..NC
oimn

Partiendo de la ecuacion B.1:

P1(Zf -2, )1 (-0Z,
axmn Z‘[ z/” ]z:{axmn]

oF N ZY-Z (ozZ,
oamn 5 (Zuxf o\,
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La derivada en la ecuacién B.10 puede hallarse partiendo de la ecuacién B.3;
implicitamente:

3zz(azL] { L(1-B)~ zf(‘aBﬂ {(A 382 -28) aZL zL( oA —(6B+2)83ﬂ
O\ ormn ormn owm ormn ormn

{A ® .82 _(28,392) }:0
ormn ormn ormn

Ordenando:

ZL [322 —ZZL(I—B)+(A—332 _zs)} o8 ~Z (6B+2)-A+2B+3B? |+

ormn L mn

0A

Z -B|=0
o 2L B.11)
Despejando:
oB [,2 2
Z2 -7, (6B+2)-A+2B+3B ] -

oz, akmn[ L(6B+2)- 2L -8l (B.12)
onmn -3z¢ +ZZL(1—B)—A+ZB+382
De acuerdo con la ecuacion B.4 y B.5:

0A P da

oumn - R2T2 onmn (B.13)

B P

oamn - RT oamn (B.14)

Ahora, para el calculo de las derivadas en la ecuacion B.13 y B.14 se invocan la ecuacion

B.6 y B.7 segun Wong & Sandler, que al combinarlas resulta la siguiente expresién:

b{ZXEGCE] (8.15)

Por lo anterior, se empezara calculando _%b partiendo de la ecuacion B.7:
6kiJ'
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b _ RV A R I 1 (B.16)
omn ;%X'XJ(b'J RT] onmn

ai 9
RT—[ZX,bi+CR]

Ahora:
d 1 _ -RT a9 (B.17)
onmn [ a g ] 2 5Mmn
RT—| > Xi “+2RT|| rT-S"x:% ,9pT
L Zul bi € | [ Z b C
Y fg ya fue calculado en un apartado anterior para UNIQUAC. Entonces, combinando
mn

la ecuacién B.16 y B.17:

—ZZX;XJ(bURT—Gu)
ob i a9 (B.18)

anmn 2 onmn
Qi .9
C{RT—[ZI.:X, bi+CRTﬂ

Ahora, segun la ecuacion B.15

ca __ob g bE| | 0 ai  GE (B.19)
6kmn_(%mn{zilx' b | C ]er@kmn{zilx' bi | C

0 ai b_E_laéE _RT g
axmnlzilx' b C ]‘caxmn_ C onmn (B.20)

Y reemplazando la ecuacién B.20 en B.19 resulta:

oa ai RT| ob b dg
= X: =t pg— | =2 LRT= B.21
aamn {z b 97 J omn ¢ ohmn (8:21)
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En resumidas cuentas, para la primera derivada se tiene:

oF Nz -z ¢z j

(ZL-8)

_ : ,
ohmn & (ZL.'X) \ armn
oB 2 2 0A
P (72 27, (3B+1)-A+2B 33)
L _ aan( L ~2ZL(3B+1)-A+ 2B+ " omn
onmn 372 +27 (1-B)- A+2B + 387
oA P aa B P. ob

omn p212 ohmn ' omn RT Y oumn’
oa aj RT| ob b dg
= > Xit+9— RT— :
ormn (Z 'b; "9 c]axm+ c oxmn
a
_RTZZXiXJ b'j “RT
ob i

anmn 2 akmn;
a9
C{RT-(;x,bi%RT]]

99 _ qnXn9m T
onmn ZGJTJn

[b.-j -:ﬂ - ;l:(bi -%) +(bj -:_jrﬂ(l-su);

RTc,
b; =00778 —L;
Pc.
R2T(?
aj = (045724 ——1 | o
P¢
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B.3 Segunda derivada

2

Se calculara _o0F parap,q=1,2, ..., NC
pqaxmn

0%F 0 ( oF )_ o |NE! ZLi - 2L 92y, (B.22)
aquaxmn aqu ormn aqu i (ZL;X)Z ormn
Dentro de la sumatoria se deriva el producto:

2 NP1 0z, . 0Z,. 0%z,

0°F 1 2{ Li 9L +(ZL,' +ZL,'X) Li (B.23)
Ohpgohmn S (ZL;") Laqu Mormn Mpqmn

Donde ya estan definidos todos los términos excepto la segunda derivada de Z; entonces:

oB 2 B 2 0A :
2z, e (GZLJ: ; en|ZE -2ZL(3B 1) - A+ 2B+ 38 ]+axmn[ZL B] (B.24)
OhpqOrmn  Ohpq \Ohmn/) Okpq -3z 2 +2Z| (1-B) - A+2B +3B2
Sea:
B.25
5 -8 (22 -2z, (38+1)- A+ 28+ 38 (B.25)
Ohmn
0A
Sy = Z -B
2 6‘7»mn[ L -8B (B.26)
S3=-3Z2 +2Z| (1-B)- A+2B+38% B.27)
La ecuacion B.24 se convierte es:
S Sy
Pz, e Ppq) Ohpg (B.28)
OMpqOimn 532
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Ahora; de la ecuacion B.25 se tiene que:

051 0B 0
Ohpq  Ohmn Ohpq

[zf ~2Z (3B +1)-A+2B+ 332]+

2
L[zf - 27| (38 +1)- A+ 28 + 382
De donde:
L[zf —2zL(3B+1)—A+23+332]=zzLaZL—zazL(33+1)—zz,_(3aB]—
6qu kaq 6qu aqu
0A oB oB

+2 + 6B
6kpq aqu aqu

0A

o o2 21z, oB
——|ZF -2Z| (B+1)-A+2B+3B°|=——|2AZ| —(3B+1))|+——[2-6Z +6B|-
aqu[ L ] aqu[a( ) a/\pq[ ] Ohpg

Cuyas derivadas ya han sido calculadas antes. Ahora:

%8 _a(aB)_a(Pab]
MpgOhmn  Ohpg \Ohmn/)  Ohpg \RT Sk
®8 P
MpgOhmn  RT dhpghmn

Haciendo uso de la ecuacion B.18 para calcular la segunda derivada en B.33:

°B 0
OpqOhmn O

ajj
—RTZZX,’XJ(biJ _RT]
i 0g

2 Ohpn
Qi 9
C[RT—[ZX, b;+CRTH
|
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Derivando el producto anterior, se tiene que:

B 0 ] oq

RTY S XX j[bi i -:@ -RTZi:JZx;XJ[biJ -:@ #q

(B.35)

OhpgOhmn Fhpg 2 [ n 2 | OhpgOhmn
RT - ZX 9RT RT - Zx 9RT

Donde a su vez:

RTY Y X j[bi i :’%] RTY S %X j(bi i- 3]

" e e

Teniendo en cuenta que:

el oo ] (2o

2

ai 9 a9
_2RT|RT - G, 9pr|| 8
[ [ZiXI bi ' C H Ohpq

Ahora, tomando la segunda derivada de g:

029 o ) _ 0 | 9nXnOm
Oh ok Oheq LA = fmn
pqtmn Pq mn Pq Z 0jitin
J
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o i _ i 0 B g .9
= = 7 g c {RT [2& by + CRTH (B.36)

2

(—R_Tj 99 _

(B.37)
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Cuyo célculo se realiz6é en un apartado anterior como:

To(m)Y 0j7jn — T1tmn
9 | 9nXn%mTmn —9nXnm J
_ (B.39)
O pq Z 0t n RT 2
j 2. 9§%n
J
Teniendo en cuenta que:
To(r):{tpq si (r=p A n=q ) 0 si=(r=p A n=q )} (B.40)

Con eso quedaria definida la derivada en la ecuacion B.35, por ende en B.33 y finalmente

con B.29, teniendo la derivada de S4; a continuacién se calcula la derivada de S:

2
Ohpg  hpq | Phmn Mmn (pg  Ohpg) hpgPhmn

Todas las primeras derivadas estan ya definidas. Se calculara ahora:

MpgOhmn  Ohpg \RET2 Ohmn) RZTZ  Ohpgdhmn
Retomando la ecuacion B.21:
2 .
_ a0 |y G GRTI D prb A (B.44)
o%a RT &g o ai RT| @b RT| & g g
= + D Xt - +b (B.45)
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Donde cada una de las derivadas ya ha sido determinada previamente. Trabajado con Sj:

053 0

- 7[—325 +ZZL(1—B)—A+ZB+3BZ]
aqu aqu

53 _ g7, L +zzL{‘aB]+2(1—B) ZL__A e B

- +
hpq Ohpq pq Ohpq Ohpg  Ohpg
053 07 [ oB A

—= - —=[2(1-B)-6Z_ |+ [2(3B+1)-2Z |- —
Ohpq  Ohpg Ohpq hpq

(B.46)

(B.47)

Con las derivadas de S4, S,, S3 en la ecuacion B.28 queda definida la segunda derivada

de Z, que al reemplazarla en la ecuacion B.23 de una expresion para la segunda derivada

de la funcién objetivo.

Resumiendo para la segunda derivada:

o%F NP1 [521.; 0Z;

GZZLi

Ohpgmn (ZLi’()ZPXPq O rmn e _ZL'x)mpanmn ;

53( oSy, 552]_ %53 (5, + 5,)

0z, _ "\Opq hpq) Ohpg
oB 2 2].
S = [ZL 27, (3B+1)-A+2B+3B ]
omn
oA
Sy = Z -B[
2 axmn[ L -8]

S3=-3Z,2+2Z (1-B)-A+2B+3B%;

0B
aqu

[2(zL - (3B+1)]+ =——[2-6Z +6B]-

oS, oB {az,_ 0
on

Ohpqg  Ohmn | Ohpg

P &%

T 95 [72 -22,_(33+1)-A+23+3BZ];
RT aquaxmn[
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b S, 9 . 9
pgOmn hpq S epgPern”

—RTZZX X J[ i RTJ

el

ZRZTZZZX XJ( i RT]
054 159] ;
Ohpq o 2 Ohpq

RT—{inbugRTj

) Tq (m)zejrjn —T1Tmn
9 _ —9nXn®m J

Opgdhn  RT 2
2 0jin
J

To(r'):{rpqsi(r:p A n=q 0 siz(r=p A n:q))}

Sq =

le{rpq Bpsin=q Osi n¢q}

S, oA [azL_ 8B]+ Pa
dipq O\ pq Ohpg)  Fopgdmn

PA P {RTag b [ZX gRT] &b
= A i

2
b a9 o9
OhpgOh 212 | C dpq OL bC %&+C +b
pq©mn  R°T pq “mn pq@mn

}

853 oz

a}\pq @»pq[z(l_B)_ézL] pq[2(331 ZZL]—ipq
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