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El petróleo es en nuestros días un recurso naturall de tan vital importancia

que se hace necesario buscar diversos métodos que nos permitan aprovechar

lo en forma más eficiente. Este aprovechamiento será mayor conforme se

encuentren soluciones adecuadas a los problemas que la explotación de este

recurso plantea. 

Uno de los principales problemas se tiene en la destilación del petróleo, ya

que se manejan mezclas complejas donde el nfirnero de componentes es tan

grande que la única forma de definir la composicion es a través de métodos

emprrricos. 

Uno de los métodos más comunmente utilizados en la actualidad para repr 

sentar las fracciones de petroleo se basa en la creación de pseudocomponen

tes . En este tipo de representación , la curva de punto de ebullición experi- 

mental se subdivide en un número arbitrario de intervalos, asociándole a ca- 

da uno de ellos un comportamiento hipotético, cuyas propiedades son calcula

das a través de relaciones empíricas, en base a la información de punto de

ebullición y densidad experirnentales normalmente disponibles. 

Esta forma de representación puede conducir a errores considerables en el

cálculo de procesos de separación, lo que la hace poco confiable. En el si- 

guiente capítulo se describe más ampliamente este método. 

En el presente trabajo se propone un rnétodo de representación más racional

de las fracciones de petróleo sustituyendo el uso de pseudocomponentes por

componentes reales . El método se basa en el desarrollo de un modelo ma- 

temático que exprese fielmente el procedimiento experimental seguido, el

cual consiste en encontrar una mezcla hipotética de componentes puros co- 
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munmente presentes en las fracciones de petróleo, cuya concentración es

ajustada en forma tal que al ser llevada a una destilación intermitente, se

obtenga una curva de destilación similar a la experimental. 

De este modo se lo- ra tener una representación más racional de las frac- 

ciones de petróleo a través de una mezcla de componentes identificables, 

lo que permitirá una mayor confiabilidad en la predicción de propiedades y, 

en consecuencia, en el cálculo de procesos de separación. 

Para llevar a cabo el trabajo fué necesario plantear primero el problema

de diferente forma para evitar caer en los mismos errores de concepción

y cálculo de propiedades y en segundo lugar, fué necesario utilizar otros

instrumentos para hacer más eficiente el proceso de cálcu-lo, tal como el

uso de una computadora digital y un programa simulador de procesos a eUa

integrado. 

La forma concisa en que se efectuó lo anterior se describe en el capítulo

III . Por último en el capítulo IV se analizan los resultados, se llega a las

conclusiones finales y se hacen las recomendaciones pertinentes . 



CA.PITULO 1: 1

METODO ACTUA-L DE REPRESENTACION
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INTRODUCCION

El método de pseudocomponentes no es nada nuevo, de hecho fue descrito ya

por Katz y Brown en 1933. Las discusiones más recientes al respecto han

sido hechas por Hariu y Sage ( 1969), Cavett ( 1962) y Edmister ( 1961). El - 

método de pseudocomponentes es un método empírico que permite caracteri

zar mezclas complejas como las de crudos o fracciones de petróleo. La - 

razón de la aceptación que ha tenido este método se debe principalmente a - 

lo tedioso de los cálculos del tipo ensayo y error para vaporizaciones flash

multicomponentes . 

El método consiste principa-lmente en lo siguiente: La curva experimental - 

de porciento destilado contra temperatura, se subdivide en un námero deter- 

minado de intervalos y cada uno de ellos es manejado como si se tratara de

un componente puro al hacer el cálculo de propiedades . Existen tres tipos

de curvas experimentales que son comunmente utilizadas para la caracteri- 

zación de fracciones de petróleo . Estas son, la curva TBP ( True Boiling Point), 

la curva A. S. T. M. ( Arnerican Society for Testing Materíals) y la curva EFV

Equilibrium Flash Vaporization). 

La curva TBP se obtíene de la destilación por lote del crudo o la fracción de

petróleo que se desea caracterizar, llevada a cabo en una columna que conten

ga hasta 100 etapas de equilibrio y una relación de reflujo alto, del orden de - 

100. 

En la figura ( 2 1) se muestra la curva TBP de una fracción de petróleo cono- 

cida como Nafta Jet combustible y la forma de dividirla en los diferentes in- 

tervalos o ps eudocom ponentes . 
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Corte No. ZO

CorteNxI4- - 

Corte No. 1

so 100

Porciento Destilado

Fig. 2. 1 - Curva TBP de una Na-fta Jet combustible dividida en

0 cortes 0 pseudocomponentes. 
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La curva A. S. T M. se obtiene de una destilación simple, usando equipo y

procedimientos rigurosamente especificados en el A. S. T. M. Book Standars

American Society for Testing Materials, Philadelphia, 1960). El equipo de

destilación alli especificado consiste básicamente en un matraz de destila- 

ción de determinadas dimensiones, un refrigerante en baño de hielo, un - 

termómetro y una probeta para medir el volumen destilado. Se cargan 100

inl. de la mezcla en el matraz y se empieza a calentar hasta que la primera

gota de destilado se forma ( entre 5 y 10 minutos), se coritinila con el proceso

a una velocidad de 4 a 5 rril. de destilado por un minuto, tomando el volúmen. 

destilado y la temperatura correspondiente para diferentes intervalos. 

A causa de que la destilación A. S. T. M. tiene una s6la etapa de equilibrio y

reflujo muy pequeño, la separación lograda no es tan buena corno en la desti

lación TBP, por tal motivo cuando se emplea una destilación TBP el punto - 

inicial tiene lugar a una temperatura menor y el punto final a una temperatu

ra mayor que cuando se utiliza una destilación A. S. T. M., como puede verse

en la figura ( 2. 2). Por otro lado, las destilaciones A. S. T. M. son más rá- 

pidas de efectuar y cuestan menos dinero que las TBP, pero son menos pr l

cisas en cuanto a la definición de las características de la fracción del petró

leo a que se refiere. 

En la destilación EFV, el vapor y el líquido obtenidos a una temperatura da

da permanecen juntos hasta que se alcan a el equilibrio entre fases y poste

riormeirte se separa la cantidad vaporizada; el experimento se repite para

diferentes temperaturas. Esta destilación produce una separación más pa

bre queen el caso de una destilación A. S. T. M. 



Temp. (' F) 

NOW

TBP

A. S. T. M. 

50 100

Porciento Destilado

Fig. 2. 2 - Curva TBP comparada con la curva A. S. T. M. 
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Las condiciones de equilibrio entre fases de fracciones o crudos de petr6leo, 

necesarias para el diseño del equipo de proceso, pueden ser obtenidas a par- 

tir de los datos de destilaciones EFV. Sin embargo este procedimiento gene- 

ralmente requiere cantidades considerables de tiempo y dinero, de tal modo - 

que los datos EFV no se encuentran con frecuencia en la liberatura. Por es- 

ta raz6n han sido desarrolladas correlaciones empíricas que permiten prede- 

cir los datos EFV a partir de destilaciones analíticas TBr- 6 A. S. T. M. A - 

continuaci6n se presentan algunas de las correlaciones usadas con más frecuen

cia. 

ALTERNATIVAS

Exidten diferentes métodos alternativos, que parten del mismo principio de di- 

vidir la curva de porciento destilado en pseudocomponentes, pero que calculan

las constantes necesarias de cada uno en forma diferente. 

Dentro de los métodos más comunmente utilizados en la actualidad se encuen- 

tra el de Edmíster ( 1961). El método propuesto por este autor permite prede- 

cir los datos EFV a partir de datos TBP 6 A. S. T. M. por medio de correlacio

nes gráficas. Ejemplos de las destilaciones analíticas utilizadas por Edmister

para el desarrollo de sus correlaciones son las siguientes: 

A. S. T. M_ 

D 86 Para productos de petr6leo ligeros

D 158 Para gosolinas

1160 a 760 mm Hg para aceites medianos

1160 a 10 mm Hg para aceites pesados
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TBP: 

Columna Oldershaw

De Polea o Banda

Es necesario mencionar aquí las ecuaciones siguientes propuestas por este - 

autor debido a su importancia y aplicación. Para el cálculo del £actor acen

trico por ejemplo, propone la siguiente relación: 

Nd L

06nde: 

W = Factor acéntrico

Pc= Presión crítica

Tc= Temperatura crítica

Tb= Temperatura normal de ebullición

Esta ecuación es aplicable para mezclas de Hidrocarburos asi como para frac

ciones de petróleo, las condiciones críticas y el punto de ebullición en algunos

casos pueden obtenerse de tablas . La figura ( 2. 3) por ejemplo, permite co- 

nocer el valor de la Presión crítica para fracciones de petróleo. Otro modo

de calcular estas constantes, es por medio de correlaciones empiricas em- 

pleando las densidades API y el punto de ebullición promedio como datos . 



21
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J2

U. 8

Fig. 2. 3 - Presión crítica de fraccíones de Petróleo
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Otra relación importante propuesta por Edrnister, se refiere al cálculo del

volúmen molal del líquido mediante la siguiente relación: 

V. ( (
2. 2) 

Dónde: 

VI Volfimen molal del liquido , rnl/ g- mol

Vw Factor de expansión del liquido

Tr Temperatura reducida

Esta ecuación permite el cálculo del voltirnen del l quido como una función

de la temperatura, su eficiencia depende de los valores apropiados del £ac- 

tor de expanSi6n, para lo cual se pueden utilizar las propiedades a 25* C - 

Cuando éstas estén disponibles) y calcular hacia tras Vw, esto asegura que

el voldmen del líquido será exacto a esa temperatura y muy cercano al co- 

rrecto a cualquier otra . 

El método de Edmíster es bastante popular, sin embargo el hecho de depen

der de correlaciones gráficas hmíta considerablemente su aplicación, esto

impide por otro lado abundar más respecto a él en este trabajo. 
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Ultimamente con el uso de computadoras electrónicas el método de pseudocom

ponentes se ha v-uelto más práctico. Cavett ( 1962) desarrolló un programa de

computación que permite calcular las propiedades de los pseudocompoentes, 

que se hacen necesarias para efectuar los cálculos de equilibrio líquido -vapor, 

por medio de polinomios que utilizan las temperaturas de ebullición, el peso

molecular y las densidades API como datos. 

La primer constante por calcular segán este método corresponde a la tempera

tura de ebullición promedio para lo cual se propone la siguiente ecuación: 

2. 3) 

Dónde: 

TE = Temperatura de Ebullición promedío, * F

TEC Temperatura de Ebullición Cábica promedio, ' F

TEM Temperatura de Ebullición Molal promedio, * F

Si se conoce la densidad API ( dato generalmente conocido para las fracciones

de petróleo), se puede conocer la densidad relativa (Sp. G. 60*F/ 60*F) y calcu- 

lar después la densidad a la temperatura deseada a través de la ecuación: 

SA& a ko-qsawt) ( SP4. (
Z. 4) 



D6nde: 

9. a = Densidad a 25* C, gr/ nil

Sp. G.( 6o*F/ 6o* F) = Densidad relativa (Líquido a 60* F referido

a H. 0 a 60* F) 

Conocida la densidad se puede obtener el volumen molal del líquido a 25* C

con la ecuaci6n: 

D6nde: 

Vl = Voldmen molal del lrquido, ml/ g- mol
PM= Peso Molecular

La temperatura crítica puede calcularse mediante el siguiente polinornio: 

re - 1* 4 ix. r 4 4;- 1 L4 d* N"T 4 44 -To 4- Its X 12 4 A,. - T 4 L ( z. 6) 

D6nde: 

Tc = Temperatura crítica, * R

T = Temperatura de ebullici6n molal promedio ( TEM), ' F

A = Densidad API

a*, al, aZ, a3, a4' aS, a6 = 
Constantes. 

Asi también para calcular la presi6n critica Cavett propone un polinomio: 

N AIT21
a ( 2. 7) 1,. 4 ¡,.- Y - y h., I'T- I W4- 1 J<IOS , *+ lo, x - 41. 1
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Dónde: 

Pc = Presión crítica, Psia

T = Temperatura de ebullición promedio ( TE), * F

A = Densidad API

b., bl, b2, b3' b4' b5, b6, b7 = Constanteii. 

Las ecuaciones C.. 6) y ( 2. 7) se pueden usar para el cálculo de las constantes

críticas en mezclas de hidrocarburos asi como de fracciones de petróleo, es- 

tas ecuaciones tienen la ventaja de estar en función de datos normalmente dil

ponibles para las fracciones como son la temperatura de ebullición promedio

y la densidad API, de aquí su uso frecuente en este campo. 

Otras ecuaciones de importancia que propone este método son las siguientes: 

Z. 8) 

Dónde: 

Vw = Factor de expansión del líquido

Vl = Volúmen molal del liquido, ml/ g- mol
Tc = Temperatura crítica, * R

Esta ecuación puede obtenerse de la propuesta por Edmister ( ec. 2. 2) cuando

se resuelve para Vw, esto puede hacerse aquí dado que V1 es conocido de la

ecuación ( 2. 5). 
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Para el cálculo del £actor acentrico se utiliza la siguiente relación, la cual

fue . propuesta por Pitzer, et al ( 1955) con -lo una función de la presión. 

w M 1& 13" W, - 1. 0 (
2- 9) 

Dónde: 

w = Factor acéntrico

P' r = Presión de vapor reducida = 1-- 21, Í> 

La relación ( P*/ Pc).,, en la ecuación anterior corresponde a una presión de

vapor reducida cuando la temperatura reducida es de 0. 7. 

Otro parámetro que es de importancia para el cálculo de las constantes de

equilibrio por este método, es el parámetro de solubilidad, definido por la

ecuación: 

T Z (- V% ) - r -T --- P I
Dónde: 

9 = Parámetro de solubilidad

1-1* = Entalpía del gas ideal, Cal/ g- mol
I-1 = Entalpía del componente puro, Cal/ g- mol
RT = 592. 4439

P = Presión, Psia. 
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Para conocer el valor de H se utiliza un programa que calcula H como - 

H* -( H* -H) dado que normalmente la diferencia de eritalpia ( H* - H) del líquido

con el gas ideal está disponible. Para el cálculo de H* se utiliza la siguiente

ecuacíón: 

k * - HiL A. 0A 6) ("r I *0A0 (' T*) 4 N-0V) ( 2. 11) 

Donde: 

H* = Entalpia del gas ideal, BTU/ 1b- mol

T = Temperatura, ' F

Ha = 

Hb = ' p)( + O -V» Á%4

I -1C = K Ci4 + C-im A

Hd = KI Ci, 4 Cit JJ

A = Densidad API

K = Factor de caracterizacion del pseudocomponente

co, ci, c2, C3, * * * * * , cl7l cl8 = 
constantes. 

Es necesario hacer notar que aún cuando la ecuaci6n ( 2. 11) proporciona el

valor de H* en BTU/ 1b- mol, en la ecuaci6n ( 2. 10) debe de usarse en Cal/ g- rnoL

Los valores de las constantes en la ecuaci6n anterior ( 2. 1 l), así como las de

las ecuaciones ( 2. 6) y (2. 7) se presentan en el apéndice I. 
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Para evaluar la constante de equilibrio (K¡), que es lo que finalmente se pre

tende conocer para poder proceder con la evaluación del -punto de burbuja y

de rocio y con los cálculos flash, este método propone la siguiente relación:' 

2. 12) 

Dónde: 

K¡ = Constante de equilibrio para el pseudocomponente i

uIi = Coeficíente de actividad del líquido para el pseudocomp. i
IQ = Coeficiente de fugacidad del liq. para el pseudocomp - i
ly

Coefíciente de fugacidad molal parcial del vapor para el

pseudocomponente i. 

L - 

Los coeficientes de la ecuación anterior T¿ 4>¿ están en función

de Tc, Pc, Vw, w y le , de tal forma que las ecuaciones ( 2. 3) a ( 2. 11) que- 

dan relacionadas necesariamente con la ecuación ( 2. 12), las ecuaciones me- 

diante las cuales puede hacerse esto quedan fuera del contexto de este traba

jo, sin embargo, se presentan en el apéndice H. 

otro método que se presenta como alternativa para representar a las fraccio

nes de petróleo a través de pseudocomponetes fue desarrollado más recien- 

temente por Hariu y Sage ( 1969), los cuales elaboraron un programa de com

putación que permite predecir los datos EFV ( Equilibrium. Flash Vaporitation), 

a partir de la curva True Boilíng Point. Las ecuaciones que ellos pro- 

ponen utilizan tambióne polinomíos en función de las temperaturas normales

de ebullición y las densidades A P I para poder efectura el cálculo
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de las propiedades de los pseudocomponentes. La temperatura se obtiene

directamente de la curva experimental, esta temperatura es en realidad una

temperatura de ebullición promedio, la densidad puede calcularse si se co- 

noce la densidad relativa de cada pseudocomponente, mediante la siguiente

ecuación: 

5-T. 4t. (' TIL) i / r -C ( Z . 13) 

Dónde: 

SP. G. = Densidad relativa (Líquido a 60' F referido a H. 0 a 60* F) 

TE- = Temperatura de ebullición promedio del pseudocomponen

t e (* R) 

Fc = Factor de caracterización. 

Conocida la densidad se procede a transformar el volúmen del pseudocomponen

te ( en porcentaje del total destilado ) a peso y posteriormente mediante el peso

molecular a moles, finalmente con el número de moles y los valores apropia- 

dos de K ( constantes de equilibrio) se puede proceder a la evaluación del puil

to de burbuja y de rocío y los cálculos flash necesarios. 

Para el cálculo del peso molecular, utilizan la relación siguiente: 

2. 14) 

S~ ¿ se. 
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Dónde: 

X = Temperatura de ebullición promedio (' F) 

y = Factor de caracterízacíon

A,, = + 0 - CI C., eü x 0 x

A, 0. 43aSTOS xI¿' 

A,. 2. Cn Q6 9, 5 x lo¡, 

A., = + 0 - 1 55,2 5 51 X

IGO
A,, = - 1, 7555SS y- Ii4

A,j = S¡ 751 So x 10

A*t = 51 aé 9r. x 1¿ 3

A. t = 4 L. 500584 K ¡ e¿ -S

Alt = - 1 - S ca 11 FS i le a

Esta ecuación es válida incluso para el cálculo del peso molecular de compo- 

nentes cuyo punto de ebullición es muy alto. 

Para conocer los valores de K¡( constantes de equilibrio) de los pseudocompq_ 

nentes , estos autores utilizan la siguiente ecuación: 

2. 15) 

p . ,— A¿ i/ T - 0- 000 la r.7 TI
e

1, 1 7,*Ia. l — a Z145 ' T 
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D6nde: 

P* = Presi6n de vapor ( mm Hg) 

T' b Temperatura normal de ebullici6n (*R) 

T = Temperatura del sistema (' R) 

A* = - k a- IG íL,;G

Al= - a. ff<. 1% 42. 

A2

A 3

A4 = - 1. x %% 

45

AS =  S. 94VAC.I 11 ib

n xA6 = - 5, « 4 5 ', *, 

El término entre paréntesis de esta ecuaci6n fue dado por MaxWeIl y Bonnell

1957), los valores de A¡ (para i=1, 6) fueron desarrollados por Hariu y Sage

1969). La temperatura normal de ebullici6n (Tb1) corresponde en realidad

a una temperatura correjida por la presi6n y el factor de caracterizaci6n

mediante la relaci6n siguiente: 

Tb 1 = Tb - 2. 5 ( Fe - 12. 0) lo g. 10 ( P/ 76 0) ( 2. 16) 

Una vez conocida la presi6n de vapor, el valor de la constante de equilibrio

K) correspondiente se encuentra dividiendo P entre la presi6n total, es

decir: 

Ki = Pi/ Pt ( Z. 17) 
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Donde: 

Kí = Constante de equilibrio del pseudocomponente i
Pi = Presion de vapor del pseudocomponente i
Pt = Presión Total. 

Esta correlación es recomendada en un rango de 20 a 2-00 psig. 

El punto de burbuja puede ser encontrado ajustando la temperatura hasta que

la función siguiente sea igual a cero. 

T) 

Dónde: 

xi = Fracción mol del pseudocomponente i en el liquido. 

La K de cada componente es expresada como función de la temperatura, de

igual forma el punto de rocio corresponderá a la temperatura donde la si- 

guiente función sea cero. 

í (T) . . o ~ 7, J. / w

Z. 19) 

Dónde: 

Y¡ = Fracción mol del pseudocomponente i en el vapor. 



H. 20

Cuando el punto de burbuja y de racio han sido establecidos, los cálculos de

flash son hechos a intervalos de temperatura definidos entre estos dos lími- 

tea. 

Finalmente en la tabla ( 2. 1) que se presenta a continuación se han calculado

algunas de las propiedades de la Nafta Jet combustible de la figura (Z. 1) 

cuando la curva es dividida en 20 pseudocomponentes. 

TA.BLA 2. 1

PROPIEDADES DE UNA NAFTA JET COMBUSTIBLE REPRESENTADA CON

20 PSEUDOCOMPONENTES

Componentes PM TC PC w

Corte 1 113. 13 1021. 6 405. 28 0. 36457

Corte 2 113. 59 lOZ7. 3 410. 27 0. 36659

Corte 3 113. 97 1032. 9 415. 44 0. 36858

Corte 4 114. 35 1041. 5 423. 54 O. Z7152

Corte 5 114. 35 1059. 8 443. 47 0. 37714

Corte 6 114. 71 1076. 6 457. 23 0. 38518

Corte 7 116. 47 1084. 9 454. 13 0. 39311

Corte 8 119. 50 1092. 2 442. 73 0. 40357

Corte 9 123. 80 1098. 1 423. 21 0. 41743

Corte 10 126. 7Z 1104. 0 412. 51 0. 52758

Corte 11 128. 19 1110. 0 410. 40 0. 43308

Corte 12 126. 68 1116. 0 408. 31 0. 43849

Corte 13 131. 19 1122. 2 406. 27 0. 44379

Corte 14 132. 36 1127. 0 404. 74 0. 44780

Corte 15 133. 19 1130. 4 403. 73 0. 45058

Corte 16 134. 02 1133. 8 402. 73 0. 45332

Corte 17 134. 86 1137. 1 401. 74 0. 45604

Corte 18 136. 75 1142. 5 397. 49 0. 46190

Corte 19 139. 74 1149. 8 390. 02 0. 47092

Corte 20 138. 56 1178. 5 424. 13 0. 47060

PM = Peso molecular, calculado con la ecuación ( 2. 14) 

Tc = Temperatura c ritica, calculada con la ecuación ( 2. 6) 

Pc = Presión crítica, calculada con la ecuación ( 2. 7) 

W = Factor acéntrico, calculado con la ecuación ( 2. 1) 
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CONCLUSIONES

El método de pseudocomponentes presenta varios problemas y limitaciones, 

entre las que se pueden mencionar las siguientes: 

En primer lugar, los datos TBP y A. S. T. M. en la literarura actual son ex- 

tremadamente inconsistentes, debido principalmente a las diferencias entre

las técnicas y los aparatos utilizados en los experimentos. 

Por otro lado, las correlaciones de los diferentes métodos alternativos , pr l

dicen apropiadamente la misma curva EFV en algunos casos, pero diíieren

bastante en otros . Esta diferencia es mayor cuando se trata de mezclas cu

yos puntos de ebullición son altos. 

Además, la forma de asociar componentes a fracciones destiladas presupone

que el experimento consiste en una serie independiente de condiciones de eql i

librio simple de componentes hipotéticos puros. Sin embargo el experimento

consiste en realidad en una destilación intermitente donde se encuentran en

equilibrio dos fases multicomponentes , por lo que la temperatura de ebulli

ción de la mezcla es superior a la del componente puro más volátil y la tem

peratura final, debido al tiempo de respuesta de los aparatos de medición, es

normalmente menor que la que corresponderla al componente puro más pesa- 

do. Esto elimina la influencia que puedan tener los componentes más ligeros

y los más pesados en la predicción de la composición de la mezcla. 

Este método. como se puede ver, resulta ser una forma de representación

poco confiable, ya que puede conducir a errores considerables en el cálculo

de procesos de separación. 
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CAPITULO HI

METODO PROPUESTO
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INTRODUCCION

En este capítulo se describe la forma en que surgió y se desarrolló el método

propuesto, así corno las herramientas que fue necesario utilizar para llevarlo

a cabo. 

La idea de desarrollar algún método que sustituyera a los usados actualmente

para representar fracciones de petróleo, nace de la necesidad de superar los

errores a que pueden conducir los métodos existentes. Primeramente debe- 

ría partir de diferentes consideraciones para no incurrir en los mismos erro

res de concepción y de cálculo de propiedades. Además se deseaba representar

las fracciones ya no a través de componentes ficticios sino de componentes

reales. 

En el método propi.iesto no se utiliza la curva de temperatura de ebullición

corno punto de partida tal como en el método actual, sino más bien como pa- 

trón de comparación. El método equivale a mezclar hipotéticarriente compo- 

nentes puros comunmente presentes en las fracciones de petróleo, en núme- 

ro y en cantidades tales, que la mezcla así obtenida al ser llevada a una des- 

tilación intermitente se comporte en forma similar a la experirnental. Ade- 

más el peso molecular, el punto de burbuja y de rocío así como la predicción

de entalpía para diferentes temperaturas y presiones deben de coincidir tam- 

bién con los datos experimentales. Para la comparacion se utilizaron los - 

datos experimentales de fracciones del petróleo obtenidos por Lenoir y I-lipkin

1973) consistentes principalmente en naftas paraiínicas y aromáti.cas 

Esta forma de representación permitirá tener una mayor confiabilidad en la

predicción de propiedades y se puede esperar también que la mezcla se com- 

porte en forma equivalente a la fracción de petróleo, no sólo para diseño de
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procesos de separación similares a la representacia sino también para opera- 

ciones diferentes. 

La mezcla propuesta debe poseer características especiales para que pueda - 

imitar el comportamiento experimental que tiene la fracción de petréleo bajo

las mismas condiciones de presión y temperatura. Obtener una mezcla con

tales propiedades efectuando físicamente el experimento hubiera requerido de

mucho tiempo para probar diferentes mezclas, puesto que el n -G -mera de comp2

nentes y la cantidad de cada uno de ellos podía variarse hasta obtener un ná - 

mero casi infinito de mezclas posibles. Más aún existía la posibilidad de que

una mezcla con las caracteristicas deseadas no pudiera obtenerse 6 que va- 

rias mezclas pudieran representar una misma fracción. Esto convertia al

método en poco práctico ya que se hubiera requerido de mucho tiempo para - 

pfider representar una sola fracción de petróleo y se desea llegar a represen

tar un gran nárnero de ellas en forma rápida. Fue necesario utilizar otros

instrumentos que permitan probar gran cantidad de mezclas diferentes, pero

para hacer uso de ellos era necesario plantear el problema en forma diferen

te. 

Puesto que las posibilidades de mezcla eran muchas y sólo se deseaba obte- 

ner aquella mezcla capaz de comportarse de igual modo que la fracción de

petróleo y con el menor nárnero de componentes posibles, el problema se

reducía en realidad a lograr una mezcla óptima. Planteado entonces corno

un problema de optimización, cuyo objetivo era encontrar la mezcla más - 

adecuada entre un gran numero de mezclas factibles , se hizo necesario po- 

der representar lo más fielmente posible la mezcla real a través de algún
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modelo capaz de reproducirla; es decir, que simulara el proceso experime.n

tal que se pretendia seguir físicamente. El modelo debería ser lo más sim- 

ple posible, puesto que sería utilizado un gran número de veces y, sin em- 

bargo, debería poder reproducir con bastante aproximación los resultados - 

experimentales. Más adelante se describe este modelo en la parte de simu

lación. 

No era suficiente el poder probar una sóla mezcla a través del modelo, si -no

que era necesario contar con algún instrumento que modificara la composi— 

ci6n de la mezcla en base a la comparación con el comportamiento experimen

tal de la fracción de petróleo, aumentando o disminuyendo la cantidad y aún el

número de los componentes iniciales hasta lograr la mezcla óptima. Esto se

refiere a la selección y adaptación del método de búsqueda descrito en la par

te correspondiente a optimización. Fue necesario utilizar una computadora - 

digital, ya que el nCimero de cálculos invulucrados en la búsqueda del valor

óptimo era demasiado grande para realizarlos a mano. 

Esto trajo consigo grandes ventajas, ya que la rapidez con que la máquina

hace cálculos permitía probar gran cantidad de mezclas para más de una frac

ción de petróleo que se deseaba representar. 

ORGANIZACION DEL TRABAJO

Tratar de ajustar la composición para que la predicción de propiedades fuera

igual a la real, pretendiendo igualar simultáneamente tanto el peso molecu- 

lar, corno la curva de punto de ebullición, la temperatura de burbuja y de ro- 

cío y la entalpía, era poco razonable, puesto que a pesar de contar con la - 

computadora, tratar de encontrar una mezcla que presentara una buena aproxí
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maci6n en los valores de todas las propiedades antes mencionadas requería de

demasiado tiempo de máquina y podía restringir de tal modo el método que no

le permitiría la suficiente mobilidad para que la búsqueda fuera más ágil. 

Por esta razón se pensó en divídir el trabajo en dos partes. 

En la primera de ellas se centraría la búsqueda en encontrar el mejor ajuste

posible de la curva de punto de ebullición y del peso molecular al mismo tiem

po. En la segunda parte, se trataría de encontrar -el mejor ajuste en la tem- 

peratura de burbuja y de rocío. Si al evaluar las desviaciones que se tenían

en los parámetros de la segunda parte, utilizando la composición obtenida por

el ajuste hecho en la primera, éstas resultaban ser poco significativas, no se- 

ria necesario llevar a cabo un ajuste adicional. 

De otro modo, si las desvíaciones eran considerables, se tomaría la composi

ci6n obtenida por el ajuste de la primera parte para iniciar la búsqueda en la

segunda. Posteriormente se volverían a evaluar las desviaciones que produ

jeran en los parámetros de la primera parte la composici6n obtenida en la - 

segunda, para que, en caso de existir desviaciones considerables, volver a

repetir el proceso de búsqueda. La figura 3. 1 es la representación gráfica

de la forma en que se llevó a cabo el trabajo. 

Las predicciones de entalpia no fueron incluidas en los parámetros de com- 

paraci6n para dirigir la búsqueda en ninguna de las dos partes anteriores, 

debido a que el número de datos que hubiera sido necesario comparar era

demasiado grande y la evaluación de las desviaciones producidas requeriría

de un tiempo de computadora no disponible normalmente, sin embargo, a - 

pesar de que no se incluyeron para la búsqueda estos datos, si se evaluaron
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Fig. 3. 1 Diagrama de Bloques para la secuencia de Bi1squeda
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las desviaciones producidas y se utilizaron para la comparación final. 

SIMUL.ACION

Es el modelo matemático el que permitiría simular el proceso que se deseaba

seguir en cada una de las partes en que se dividió el trabajo. 

A continuación se hace la descripción del modelo utilizado y del proceso que

se pretendia simular a través de él. 

El modelo matemático utilizado en este trabajo, se basa en el empleo de la

ecuación de estado de So ave - Redlich- Kwong, la cual es una modificación a la

ecuación original de Redlich y Kwong ( 1949), ecuación ( 3. l), propuesta por - 

Soave en 1972, con las reglas de mezclado de Barnés ( 1973). Esta ecuación, 

a pesar de su simplicidad, predice con una considerable exactitud las propie- 

dades termodinámicas y las constantes de equilibrio en sistemas de hidrocar

buros lig¿ros y fracciones de petróleo. En este trabajo no se* abundará más

respecto a la aplicabilidad y validez de esta ecuación, ya que ésto fue proba- 

do en un trabajo anterior ( José Luis Flores Luna, 1976). 

Pr A-L-If—f— 
V V *+% 

Los t¿rminos de la ecuación anterior, se analizan en el apén- 

dice III. 

La forma de alimentar el modelo a la computadora para que efectúe los cál
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culos necesarios es a través de un programa elaborado para tal efecto, el

cual además leerá los datos e imprimirá resultados. En este caso el pro- 

grama utilizado es un simulador general de procesos, el cual contiene la

ecuación de estado antes descrita. Este programa, escrito en lenguaje - 

FORTRAN, consta de un paquete de subrutinas, capaz de simular diferentes

procesos ( Flores Luna, 1976). En esta primera parte del trabajo, se desea

ba simular la destilación intermitente de una mezcla de hidrocarburos satu- 

rados. La figura 3. 2 esquematiza este proceso. Esto proporcionaría los - 

datos necesarios de temperatura de ebullición contra porciento evaporado de

la mezcla propuesta, para poder compararlos con los datos experimentales

de la fracción de petróleo. Puesto que cada temperatura obtenida de este - 

modo representa un punto en la curva de temperatura de ebullicíón, es de su- 

ponerse que a mayor número de puntos se tendrá una mejor aproximación. 

Sin embargo, ya que para cada mezcla propuesta será necesario simular el

proceso, el número de puntos no podrá ser muy grande y, en consecuencia, 

el número de etapas de destilación será limitada; en la práctica se utilizaron

un maximo de 12 y un mínimo de 10 etapas 6 destilaciones sucesivas. 

MODIFICACIONES AL PROGRAMA

El programa original incluye el uso de un Block Data que contiene las propie

dades físicas de 25 compuestos diferertes necesarias para poder efectura la

simulación. La subrutina REPROP extrae las constantes necesarias del block

data y establece las unidades para los cálculos internos. Puesto que los com

ponentes que permitieran representar la fracción de petróleo elegida podía -n

no estar incluidos en el Block Data ( los únicos hidrocarburos saturados inclu

idos en él, están comprendidos entre el metano y el octano) y, además, el - 
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volumen ocupado por éste era una carga considerable para la ejecuci6n del

programa, se decidi6 sustituirlo por ecuaciones apropiadas que permitie- 

ran evaluar las constantes físicas que eran indispensables. Las ecuacio— 

nes 3. 2 a 3. 5 proporcinan el valor de las constantes necesarias como el p.! 

so molecular, presi6n critica, temperat:ura crítica y factor acéntrico, en - 

base a la informaci6n del númerode carbonos de cada componente. Estas

ecuacíones forrnan parte de la subrutina REPROP modificada, la cual ade- 

más establece como, en la original, las unidades con que se llevan a cabo

los cálculos. 

El utilizar ecuaciones que calcularan las constantes físicas de los componen

tes, implicaba el idealizar éstos componentes. Esto, a pesar de restar cierta

presici6n, proporcina una mayor simplicidad al método y, puesto que se pre- 

tende dar mayor importancia a la metodología propuesta y no tanto a la exac- 

titud obtenida, lo anterior queda justificado. Por otro lado, sería más fá- 

cil afinar posteriormente la exactitud si el método resultaba ser el adecua- 

do para resolver el problema. 

w -- <>. - n ( su) (
3. 2) 

D6nde: 

W = Factor Acéntrico

I ( (
3. 3) 



Dónde: 

Nc = Número de carbonos

Te - I. SVII (
3. 4) 

0..U1 + C '».. 4 0% — ~... 4 uc] 

Dónde

Fn = 4 ( 

68. 04 5, (
3. 5) 

Dónde: 

Tc = Temperatura crítica

Dónde: 

Pc = Presión crítica

Otra modificación necesaria fue el ajuste de los datos reportados por Passut

y Danner ( 1972) para el cálculo de las propiedades termodinámicas de los g.1

ses ideales, como entalpía, capacidad calorífica y entropia, hecha a través

de cinco coeficientes; en lugar de utilizar estos datos directamente y puesto

que se pretendía eliminar el uso de Block Data que los contenía, se ajustó - 

un polinomio mediante métodos de regresión, utilizando el criterio de míni- 

mos cuadrados para predecirlos. El reporte correspondiente a este ajuste

ya fue hecho en un trabajo anterior ( Luis Puente Moreno, 1978) por lo que - 

solamente se presenta a continuación las ecuaciones recomendadas. 
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H* = BT + 
CT2 + ET4 + FT 5 3. 6) 

Cp* = B + ZCT + 3DT 2 + 4ET 3 + 5FT 4 ( 3. 7) 

S* = B In T + ZCT = 3/ 2 DT 2 + 4/ 3 ET
3 + 

5/ 4 FT
4 (

3. 8) 

Dónde: 

H * = Entalpia del Gas Ideal

Cp = Capacidad Calorífica a presión constante del Gas Ideal

S * = Entropía del Gas Ideal

B = - e—0 0-4<UL4 + <>- / 11

C = 4. rom y t* -4 — 1. c. 111 x o¿ 6 AJ

D - 0 5, 4 L. 1"', ";, 
4

E S- 1055

F S. 0.6 a i

T = Temperatura, * R

N = Námero de Carbonos
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Además de las modificaciones anteríores se añadieron al programa algunas

subrutinas extras, cuya descripción se hace en el apéndice IV. 

OPTIMIZACION

No sólo era necesario poder simular el proceso como se mencionó anterior- 

mente, sino modificar también la composición de la mezcla óptima. Esta par

t e del trabajo se refiere al método de búsqueda utilizado y a la forma de eva- 

luar el óptimo. Antes de continuar es indispensable definir cual será el 6pti- 

mo al que se pretende llegar. Para esta parte del trabajo se considerará - 

como óptimo aquella mezcla capaz de aproximarse lo mejor posible al peso

rnolecular experimental y de reproducir lo más fielmente el comportamiento

experimental de la curva de punto de ebullición de la fracción de petróleo que

se pretende caracterizar. Además es deseable que esta representación se lo

gre con el menor número de componentes posible. Definido el objetivo, es

requisito disponer de los medios adecuados para alcanzarlo. Uno de ellos se

refiere a la elección del método de búsqueda apropiado, el cual necesita algu- 

na forma de evaluar lo distante que se encuentra del óptimo, es decir, se ha- 

ce necesario definir una función objetivo. 

FUNCION OBJETIVO

La función objetivo es la forma de expresar matemáticamente el óptimo defi- 

nido anteriormente. 

Esta función permitirá evaluar las desviaciones que en el peso molecular y

en la curva de punto de ebullición producirán los cambios de composición de

mezcla. Esta función debe tener la suficiente sensibilidad para ajustar pa- 

ralelamente los dos parámetros de comparación mencionados arriba. En el

óptimo exácto la función objetivo deberá ser igual a cero, pero ya que ésta es
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una situación ideal, bastante difícil de lograr, lo que se hace normalmente

es fijar un cierto valor de tolerancia mínimo y, cuando la función objetivo

alcanza este valor, se considera estar en el óptimo. Las ecuaciones uti- 

lizadas para evaluar la función objetivo son las siguentes: 

2!!L (
3. 9) 

144,N

1

Dónde: 

PMc = PM calculado

PMexp. = PM Experirnental

Fr ir X _ rea: 
3. 10) 

Dónde : 

Tc i) = Temperatura calculada para la corriente de vapor i. 

P.% = - IFI bk + -;: T* 
3. 11) 

Dónde: 

exp ¿- = Temperatura experimental de la mis rna corriente. 

Deben ser establecidos también dos puntos que en adelante serán menciona- 

dos a menudo. El primero de ellos se refiere a las variables que podrá ma

nejar el método y el segundo a las restricciones a que estará sujeto dicho - 
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método. Por variable se entenderá en adelante a la cantidad de cada com- 

ponente en la mezcla; dicha cantidad, representada por Xi ( i=l, hasta n - 

componentes), está dada en libras mol. 

La primera restricción hecha al método es que Xi fuera mayor o igual de - 

cero, ( Xi > 0) ya que no tendría sentido manejar composiciones netativas. 

El método se encontraba también imposibilitado para incluír por sí mismo

nuevos componentes, sólo podría modificar los datos en la mezcla inicial; 

sin embargo, si podría eliminar algunos de ellos ( hacer Xi = 0) en su bús

queda del óptimo. Este tipo de restricción se manej6 haciendo un cambio de

variable, para transformar un problema con restricciones a uno sin restric- 

ciones; es decir si ahora se designa la cantidad de cada componente como Y¡, 

y se iguala Xi con el valor absoluto de ella, es decir Xi= 1 Y¡( , Xi siem- 

pre será positivo. El hecho de hacer éste cambio de variable facilita la bús

queda y no altera la solución, ya que el óptimo sigue siendo el mismo. 

La parte del programa que hace este cambio de variable se llama traductor; 

la forma en que este traductor queda integrado al resto del programa se mues

4

tra en la figura 3. 3. 

Debe enfatizarse que si la función objetivo depende de n variables y existen

también n restricciones, linealmente independientes, sólo existe una solu- 

ci6n y no problema de optimizaci6n; es necesario que el número de restric- 

ciones sea menor que el número de variables para que existan grados de li- 

bertad y por lo tanto un problema de optin-iizací6n. 

METODO DE BUSQUEDA

Los problemas en optimizaci6n suelen ser tan diversos y pretender a solucio
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nar situaciones tan diferentes, que en ocasiones no se dispone de un método

apropiado; cuando el problema es muy específico implica el desarrollo de

un método de búsqueda especial para solucionarlo. Afortunadamente mu- 

chos de los problemas siguen un cierto patr6n de comportarniento, lo que

permite utilizar métodos de búsqueda generales encaminados a solucionar

problemas con características comunes. Existen- por ejemplo algoritmos

de programación lineal que solucionan problemas de tipo lineal; algunos - 

otros más sofísticados pueden resolver problemas muy complicados y con

gran número de restricciones, garantizando de antemano llegar al óptimo

en un mínimo de evaluaciones de la función. La mayoría de los métodos

considerados como sofisticados necesitan para su funcionamiento la evalua- 

ci6n de derivadas. Para resolver el problema que nos atafte se pensó ele

gir algún método que no utilizara derivadas, ya que las características del

proceso que se pretendía optimizar hacía demasiado lenta la evaluación de

la función objetivo y esto requeriría de un tiempo de computadora que no

resultaba conveniente. El método más adecuado debería de ser un méto

do de búsqueda directa que no utilizara derivadas, eligiéndose debido a sus

caracteristícas, el método de búsqueda desarrollado por Hooke y Jeeves ( 1). 

Tanto la simulación como la optimizaci6n forman parte de un mismo pro- 

grama, los resultados obtenidos en la simulación se evalúan en la optimi- 

zacion. La figura 3. 3 ilustra la forma en que fluye la informaci6n a tra- 

vés del programa. 



Lectura de

Valores de(Xi) 

Simulaci6n

Modelo Matemático) 
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1Traductor

xi=¡Yii

optimizaci6n

Método de Búsquecla) 
Nuevas

Variables

Y¡) 

FOB ( TOL

Resultado

1 Final 1

Fig. 3. 3 Diagrama de bloques para el flujo de in£ormación en el programa. 
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DArOS NECESARIOS

En base a la figura 3. 2 la informaci6n inicial necesaria de la corriente de

entrada es en primer lugar la que se refiere a los componentes y condiciones

de operación. De los componentes era necesario alimentar al programa el - 

núLmero de ellos, el número de carbonos respectivo y la cantidad de cada uno. 

De las condiciones de alimentación, es necesario conocer cuando menos dos

propiedades para poder calcular las restantes bajo las siguientes posibilida- 

des: 

1.- Presión y Temperatura conocidos
2.- Presión y Relación de Vaporización conocidos
3.- Presión y Entalpía conocidos
4.- Presión y Entropía conocidos
5.- Temperatura y Relación de vaporización conocidos
6.- Temperatura y Entalpia conocic . tos
7.- Temperatura y Entropía conocicios. 

La forma en que se seleccionaron el número de componentes y la composición

es la siguiente: 

Para elegir los componentes una vez seleccionada la fracción que se deseaba

representar, se procedió a examinar el rango de temperatura en el que varia- 

ba su curva de ebullición, es decir, si IBP = Temperatura inicial y EP = Teni- 

peratura final, se supuso entonces que el componente puro de menor peso mo- 

lecular deberia tener una temperatura normal de ebullición cercana a LBP y el

componente puro más pesado debería tener una temperatura cercana a EP. - 

Además se tomó en cuenta el valor del peso molecular reportado para la frac

ci6n de petróleo, ya que era de esperarse que el componente que quedara en- 

tre el más lígéro y el más pesado tendría uz p i--qn molecular cercano al expe- 

rimental. En la tabla 3. 1 se presentan los datos en base a los cuales se hizo
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TABLA 3. 1 SELECCION DE LOS COMPONENTES INICIA7- S

NAFTA DE BAJO PUNTO DE EBULLICION

O/Zvap,. T (* F) Componentes

Selccionados. * T. N. E.(* F) ** P. M. 

Butano ( C- 4) 31. 2 58. 124

IBP 106 Pentano ( C- 5) 96. 9 72. 150

5 152 I-1,exano C- 6) 155. 7 86. 18

10 172

20 204 Heptano C- 7) 209. 100. 2

30 226

40 247 Octano C- 8) 254. 0 114. 25

so 260

60 290 Nonano C- 9) 289. 0 128. 26

70 311 Decano C- 10) 324. 0 149. 29

80 339

90 364

95 381 Undecano C- 11) 392. 0 156. 31

Dodecano C- 12) 4ZI. 4 170. 34

EP 395 Tridecano C- 13) 436. 0 184. 37

Notas: 

T. N. E. Temperatura Normal de Ebullición. 

P. M. Peso Molecular
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la selección de los componentes que se deberian incluir para representar

una nafta de bajo punto de ebullición. 

Como se ve en esta tabla los componentes más ligéros cercanos a IBP son

butano y pentano y los más cercanos a EP son undecano y dodecano. Se - 

decidió en base al criterio anterior tomar desde butano ( C- 4) hasta trideca- 

no ( C- 13), ya que con esto quedaban incluidos 10 componentes, dejando co- 

mo componentes centrales a octano ( C- 8) y nonano ( C- 9), cuyos pesos mole

culares respectivos, 114. 26 y 128. 26, eran los más cercanos al peso mole- 

cular experimental de 120 para la nafta de bajo punto de ebullición. Esta - 

forma de selección, hasta cierto punto arbitraria, fue hecha solamente pa- 

ra tener una idea de los componentes que deberían ser incluidos inícialmen

te , pero el método de búsqueda fue el que en realidad produjo la mezcla fi

nal. Sin embargo, sa1vo en algunos casos, la selección final no fue muy - 

lejana a la hecha inicialmente por el método descrito. 

Se deseaba poder representar cinco fracciones de petróleo seleccionadas de

las 8 probadas por Lenoir y Hipkin ( 1973) en su trabajo. Por tal motivo el

programa deberia tener la información de cinco pesos moleculares y cinco

curvas de temperatura de ebullición. La primer información podría alimen

tarse directamente, ya que se trataba de valores constantes de peso mole- 

cular, pero para poder comparar la curva fue necesario ajustar un polino- 

m10 mediante métodos de regresión, utilizando el criterio de mínimos cua

drados para predecir las temperaturas. Esto implicaba introducir de 6 a

10 coeficientes de regresión, dependiendo del caso, para cada fracción. 



Las fracciones elegidas para ser representadas son: na-fta jet, nafta de bajo

punto de ebullición, kerosina, gasoleo y aceite combustible, cuyas propieda- 

des sujetas a comparación se muestran en la tabla 3. 2. Sólo se muestran en

esta tabla los datos experimentales de las cinco fracciones elegidas, corno la

curva de punto de ebullición y el peso rnolecular que servirán de referencia - 

para evaluar las desviaciones que se produzcan en la primera parte. En ella, 

IBP ( Initial Boiling Point) y EP ( End Point) corresponden como en la tabla 3. 1

a la temperatura inicial y final de ebullición respectivamente. 
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ANALISIS PRELIMINAR DE RESULTADOS

Los resultados obtenidos hasta esta parte se presentan en forma condensada

en la tabla 3. 3. Como se puede ver, las predicciones tanto de la curva de - 

punto de ebullición, el peso molecular ( PM), la temperatura de burbuja ( TB) 

y de rocío ( TR), así como de la entalpía obtenidas, son lo suficientemente - 

buenas en la mayoria de los casos. De ellos, el ajuste logrado para repre- 

sentar a la kerosina resultó ser el mejor, ya que posee una buena aproxima- 

ción en. la predicción de entalpia, la cual representa gran ndmero de puntos

comparados ( 31puntos), y tiene el segundo mejor valor de FOB ( sólo el gaso- 

leo tiene mejor valor de función objetivo) y de ¡ TB y A TR, ( só

lo la nafta jet la supera en la predicción de TB y TR). 

Por otro lado, el peor ajuste resultó ser el obtenido para representar a la - 

nafta de bajo punto de ebullición, cuyos valores de FOB, £ TB, Á TR, - 

H son los más altos de todos. Por tal motivo se decidió que para esta - 

fracción sí sería necesario llevar a cabo la segunda parte del trabajo; además

era de esperarse que al tratar de lograr valores más altos de TB y TR ya que

los obtenidos hasta aquí estaban todos por abaju de los experimentales , el - 

método tendería a hacer más pesada la mezcla, con lo cual también el peso

molecular mejoraría. 
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SEGUNDA PARTE

En esta segunda parte del trabajo se utiliz6 el mismo modelo matemático

y el mismo método de básqueda descrito en la parte anterior; sin embar- 

go, fue necesario hacer algunas modificaciones al programa, debido a que

se pretendía efectuar un ajuste diferente. 

MODIFICACIONES PARA LA 2a. PARTE

En primer lugar, y ya que no sería necesario comparar la curva de punto

de ebullici6n, el proceso descrito en la figura 3. 2 no sería necesario simu

larlo. Además se adicionaron otras subrutinas al programa tal como TB y

TR, cuya funci6n es calcular la temperatura de burbuja y de rocío de la mez

cla, para evaluar las desviaciones producidas con los datos experimentales

reportados. En el apéndice IV se describen estas subrutinas. 

Más que la simulaci6n de un proceso determinado, esta parte corresponde

a la predicci6n de propiedades como temperatura de burbuja y temperatura

de rocio a través del modelo. Fue necesario tambi¿n plantear una nueva - 

funci6n objetivo, capáz de evaluar en forma apropiada las desviaciones que

de TB y TR se producían. La funci6n objetivo para esta parte qued6 como - 

sigue: 

r-I — ( 3. IZ) 
S It St - I -- ribe- I

D6nde: 

TBc = Temperatura de Burbuja calculada

TBexp: Temperatura de Burbuja Experimental
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IL 4L, - ( 3. 13) 

Dónde: 

TRc = Temperatura de RocIO Calculada

I". e,  - Y - y--y su
3. 14) 

Dónde: 

TRexp. = Temperatura de Rocio Experimental

La función objetivo planteada de la forma anterior demostró ser lo suficiente

mente sensible a los cambios de composición de la mezcla. Es de esperarse

por otro lado que el método llegue al óptimo en un tiempo menor de lo que se

requirió en la parte anterior, debido a que la función objetivo era más simple

de evaluar. 

Como punto inicial para esta parte se tomaron los datos que aparecen en la - 

tabla 3. 3, es decir, el punto óptimo de la parte anterior. 

Los resultados logrados hasta aquf se presentan en la tabla 3. 4. Al comparar

éstos con los de la 3. 3 y la desviación de peso molecular anterior y actual, 

se puede verificar que estos dos parámetros mejoraron considerablemente. 

Sin embargo, no sucedió lo mismo con la curva de punto de ebullici6n; en la

figura 3. 4 se muestra el ajuste logrado en la primera parte y la desvíación

producida después de la segunda - 

Otro parámetrode comparaci6n que, como se mencionó anteriormente, no
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TABLA 3. 4

RESULTADOS OBTENIDOS

Nafta de Bajo Punto de Ebullici6n

Componentes C- 4, C- 5, C- 6vC- 7, C- 8, C - 4, C - 5, C - 6, C - 7, C- 8

Finales C - 9, C - 10, C - 11, C - 12, C- 13. C - 9, C - 10, C - 11, C - 12, C.- 13. 

Errores promedio de la desviaci6n en la

predicci6n de TB, TR. y Entalpia. 

Parte I Parte H

FPM 22. z9 x1 o- 3 6. 42 X10- 8

FT 2. 429 x1 0- 4 0. 10135460

FIOB 22. 529 xIO- 3 0. 10135466

TB* (* F) 48. 19 14. 27

ATR* (* F) 59. 45 3. 96

H* ( Btu/ 1b) 13. 02 Z. 34

Número de

Puntos 80 82

Componentes C- 4, C- 5, C- 6vC- 7, C- 8, C - 4, C - 5, C - 6, C - 7, C- 8

Finales C - 9, C - 10, C - 11, C - 12, C- 13. C - 9, C - 10, C - 11, C - 12, C.- 13. 

Errores promedio de la desviaci6n en la

predicci6n de TB, TR. y Entalpia. 



F 400
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Fig. 3. 4 Predicci6n de la curva de punto de ebullici6n para un Nafta de
bajo punto de ebullición. 



111. 29

resultaba práctico incluirlo dentro de la función objetivo, pero que por ser

de suana importancia si seria objeto de evaluación, se refiere a las desvia- 

ciones de entalpía; estos resultados corresponden ya a un análisis más pro- 

fundo corno. el del siguiente capítulo. 
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CONCLUSIONES

De lo anterior se puede llegar a dos conclusiones importantes: 

La primera de ellas, que sí es factible representar fracciones de petr6leo

a través de componentes reales y obtener buenos valores en la predicci6n

de propiedades con tales mezclas, desechando así la necesidad de utilizar

pseudocomponentes para la representaci6n. 

La segunda es que después de evaluar los resultados de la tabla 3. 4, que- 

da justificado el tiempo empleado en la segunda parte, ya que mejoraron - 

considerablemente las predicciones de TB, TR y 4 H, además este tiem- 

po result6 ser mucho menor que el empleado para alcanzar el objetivo de

la primera parte, por tal raz6n se recomendaría en adelante la siguiente

secuencia para llegar al óptímo: 

Trata.r de ajustar TB y TR ( e inclusive PM) primero y dejar el ajuste de

la curva de punto de ebullicí6n para una segunda parte. Esto ahorraria

gran cantidad de tiempo y permitirá' representar mayor cantidad de frac- 

ciones de petr6leo 6 de casi cualquier mezcla desconocida, cuyos datos

experimentales de TB, TR, IPM, a H y curva de punto de ebullici6n - 

estén disponibles. 

1
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CAPrrULO IV

P-ESULTA-DOS Y CONCLUSIONES
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Para poder hacer la evaluación de los resultados se utilizaron los datos

experimentales de fracciones de petróleo obtenidos por Lenoir y Hipkin

1973), consistentes principalmente de naftas parafínicas y aromáticas. 

Esto permitirá conocer el error producido en la predicción de propieda- 

des. 

Además se compararon los datos obtenidos con el modelo desarrollado

con los datos obtenidos por Flores Luna ( 1976), quien llevó a cabo lbs - 

mismos cálculos representando las fracciones por medio del método de

pseudocomponentes. Esta comparación permitirá saber cual de los dos

métodos de representación es el más apropiado. 

RESULTADOS

El primer parametro sujeto a comparación es la predicción de la curva

de punto de ebullición, para lo cual se presentan a continuación las figil

ras 4. 1 a 4. S. En ellas se han graficado las temperaturas de ebullición

experimentales para diferentes porcentajes de destilado y la curva predi

cha por el método aquí propuesto. 

De la cinco figuras solamente la correspondiente a la nafta de bajo pun- 

to de ebullición no presenta una aproximación tan buena como las otras

ver Fig. 4. 5), pero es necesario recordar que con esta fracción £ue ne- 

cesario llevar a cabo el trabajo en dos partes, dado que a pesar de ha- 

ber obtenido una buena predicción de la curva de punto de ebullición en la

parte I del trabajo, los otros parámetros como la entalpía, la tempera- 

tura de burbuja y de rocío y el peso molecular estaban aún lejos de los
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experimentales. Fue necesario entonces sacrificar un poco la aproxi- 

rnación a la curva de ebullición para mejorarlos. Sin embargo los re- 

sultados finales obtenidos para esta fracción justifican amplíamente - 

este sacrificio, tal como se puede apreciar en la tabla 3. 4 del capítu- 

lo anterior. 
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Por lo que respecta a la predicción de entalpía en las figuras 4. 6 a 4. 16

se grafican las desviaciones obtenidas de Á H contra la temperatura - 

para diferentes presiones de trabajo, en este caso: 

t - t
A H = H; Hp

Dónde: 

4. 1) 

lit = 

Entalpía a la presión cero y Temperatura T, en BUT/ 1b. 
0

ll = Entalpía a la presión P y la misma Temperatura, en
P BTU/ 1b. 

Se comparan solamente las entalpías de tres fracciones, que son la nafta jet

combustible, kerosina y nafta de bajo punto de ebullición, por no existir da- 

tos experimentales para las restantes. En la mayoría de los casos se inclu

yen sólo la curva experimental y la predicha por el método propuesto, a e2E

cepción de la nafta de bajo punto de ebullición, para la cual se incluye ade- 

más la curva resultante de los datos de representación a través de pseudo - 

componentes. 

En la figura 4. 6 a 4. 11, que corresponde a la nafta jet y a la kerosina, se

puede apreciar que las predicciones mejoran con el aumento de presión y

a 1400 psia son bastante buenas. Para la nafta de bajo punto de ebullición

se presenta algo semejante, con la salvedad de que las predicciones se - 

mantienen por arriba de las experimentales, ésto debido básicamente al

aumento del peso molecular ( ver figs. 4. 13 a 4. 16). 

Para tener una idea más clara en cuanto a entalpía se refiere, se presenta
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la tabla 4. 1, donde se resumen las desviaciones de J H respecto de los da- 

tos experimentales, que tienen el método propuesto y el tradicional a través

del error relativo promedio. Es necesario hacer notar por un lado el gran

námero de puntos que fuá necesario ccmparar y por el otro, que la repre- 

seritación se realizó con 20 pseudocomponentes en un caso, y con un má,>á

mo de 10 componentes ( incluso sólo 7 para jet nafta), en el otro. 

Esta.r.do limitados estos últimos , por las restricciones impuestas al méto- 

do en esta etapa de desarrollo, a la ¡amilía de hidrocarburos saturados. 



Zi

o0

9

o

0

llw0

01

Ic ;. > 

zl

w

0 , . 

u

k % 

oo

1 

1 

en

If

1-

4

0

CD

LO

0

a

M

Inlo

D

CD

lo

lo

0

E

o

0

al, 
E-

4

á

01

CÍ, 

044

Zi

o0

9

o

0llw0

01

Ic ;. > 

zl

w

0 , . 

u

k % 

oo

1 

1 

en

If

1-

4

co

lo

P41

E-

4

4cz

LO

ci "

o

c4

cli

en <: 

e) 

0

5

1

i

4

PQ

14

0

0

cl "

0

d

0

z

P4

114eaz

i. 0CDfficd



iH(BTUAb mol) 

520

480

440

400

360

320

280

IV -12

440 500 560

Temperatura (* F) 

Fig. 4. 6 Ajuste de entalpía de una Nafta Jet a 30 psia

U/*Ib mol) 



H(BTU/ lb

IV- 13

460 500 560 600

Ternperatura ( F) 

A H (B T U// Ib mol) 

840

800

760

72 0

680

640

600

560

Fig. 4. 7 Ajuste de entalpfa de unn Nafta Jet a 60 psih.- 



AH( BTU/ lb mol) 

145OG

1400

13500

13000

MOO

Iz000

rV- 14

P= 1400 psLa

0

Experimental

M¿todo Propuesto

440 460 _ UD 540

Temperatura(*F) 

AkH( BTU/ lb mol) 

14500

14000

13500

13000

12500

12000

Fig. 4. 8 Ajuste de entalpía de lin- Nafta Jet a 1400 psia. 



H( BTTJ/ lb mol) 

640

600

560

520

480

440

400

IV -15

P= 30 psia

e Experimental

iM¿ todo Propuesto

5ZO 540 560 5& 0

LH(BTU/ lb mol) 

620

580

540

500

460

420

380

Temperatu-ra (*Y) 

Fig. 4. 9 Ajuste Entalpía de Kerosem a 30 psia. 



AH(BTYJ/ lb mol

1080

100( 

920

840

760

680

600

rv- 16

P= 50 psia

5" 580 600

Temperatura (*F) 

AH(BTU/ Ib raol) 

1040

960

880

800

720

640

560

Fig. 4. 10 AjuaWdeEntaJLp:CadeK&= se= aL. SOPsia- 



JH(BTUAb mol) 

16200

15800

1.5400

15000

14600

14200

13800

IV -17

P= 1400 psia. 

Experimental

Método Propuesto

500 520 540 560 5ao 600

Temperatura (*F) 

A H(BTUAb mol) 

16000

15600

15200

WI-Ir,07, 

Fig. 4. 11 Ajuste de Entalpía de Ker" eno a 1~ pcia- 

14400

14000

13600



AH( BTU/ Ib mol

375

325

275

225

175

IZ5

75

rv- 18

P = 30 psia. 

ZZ2

o~ Experimental

M¿todo Propuesto

Método de 1
480 520 560 600 641

Temperatura (* F) 

AH(BTU/'Ib mol) 

350

300

250

200

150

100

so

Fig. 4. 12 Ajuste de ir—t. ip¡a de un Nafta jet de bajo punto de ebullici6n, a 30 psia



JH(BTUAb mol) 

2000

1900

1800

1700

1600

1500

1400

Iv_ 19

P= 200 psia. 

Experimental

Método Propuesto - 

Método de Pseudocomponen- 

tes- 

580 600 6ZO 640

Temperatura (*F) 

AH(BTU/'lb mol) 

1950

1850

1750

1650

1550

1450

135 Q

Fig. 4. 13 Ajuste de Entalpía de una Nafta Jet de bajo punto de £ bul1íció2w;, 

a 200 psia. 



H(BTU/ lb mol) 

10000

9000

8000

7000

6000

5000

4000

IV -20

P 475 psia

o—* Experimental

Método Propuesto

Método de Pscudocomponentes

580 600 620 640

AH(BTU/ lb mol) 

9500

8500

7500

6500

5500

4500

3500

Temperatura (*F) 

Fig. 4. 14 Ajuste de Entalpía de una Nafta Jet de bajo punto de ebullici6n, 

a 475 psia. 



AH(BTTJ/ lb mol) 

13000

12500

12000

11500

11000

10500

10000

rv- 21

P IGOO poia

Experimental 0

Método Propuesta

Método de Pseudocompo~ es. 

460 500 560 600

AH( BT'U/ lb mol) 

12750

lZZ50

11750

I U -SO

10750

10250

9750

Temperatura ( F) 

Fig. 4. 15 Ajuste de Entalpía de una Nafta de bajo punto de ebuWcí6n. 

a 1000 psia. 



AH( BTU/' lb mol) 

12500

12000

11500

11000

10500

10000

9500

IV -22

P= 1400 psia

e>--, F-xperimental

Método Propuesto
t\ 

Método de Pseudocomponentes\*' 

500 540 580 600

Temperatura (*F) 

AH( BTU/ lb mol) 

12500

12000

11500

il000

10500

10000

9500

Fig. 4. 15 Ajuste de Entalpla de una Nafta de Bajo punto de ebullición, 

a 1400 psia. 



IV. 23

En la tabla 4. 2, se presentan las desviaciones en la temperatura de bur- 

buja y de rocío respecto de las experimentales, a través del error rela- 

tivo promedio, del método propuesto contra el tradicional de pseudocom

ponentes. Como se puede ver en esta tabla el error en la predicción de

TB y TR para la nafta de bajo punto de ebullición es menor que los corres

pondientes para el método de psudocomponentes. - Esto se debe principal- 

mente a que en la parte 11 del trabajo efectuado con esta fracción, TB y TR

formaron parte de la función objetivo, de tal modo que sería de esperarse

que sucediera lo mismo con la nafta jet y la kerosina, obteniéndose errores

más pequeflos en la predicción de TB y TR al incluir en un segundo ajuste

estos parámetros. 

Finalmente el último parámetro que falta comparar es el peso molecular, 

para tal efecto en la tabla 4. 3 se muestra el peso molecular predicho por

el método propuesto y el correspondiente al método de pseudocomponentes, 

contra el experimental, como se aprecia en dicha tabla, el valor predicho por

el método propuesto se encuentra más cerca del peso molecular experimen

tal que el método de pseudocomponentes en la mayoría de los casos, a ex- 

cepción de la kerosina para la cual, sin embargo se obtuvo un valor de pe- 

so lo suficientemente cercano al experimental. 
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CONCLUSIONES

De todo lo anterior se puede desprender lo siguiente: de los cinco parame- 

tros comparados, el peso molecular y la curva de punto de ebullicí6n predi

chos por el método propuesto son lo suficientemente buenos corrio para su- 

perar en algunos casos al método de pseudocomponentes, además conside- 

rando la diferencia entre el número de componentes necesarios para repre

sentarlask se requiri6 un mínimo de 7 y un máximo de 10 componentes reales

por el método propuesto y en el caso del método tradicional se requieren co

mo mínimo 20 pseudocomponentes, se puede decir que el presente método - 

posee grandes ventajas y mejores perspectivas futuras que el método actual. 

Es necesario hacer notar también que el método tiene varias limitaciones - 

aún, tal como el incluir solamente hidrocarburos normales saturados, ya

que esto limita considerablemente el número de componentes disponible. 

Por tal razón sería recomendable incluir en un análisis posterior compo- 

nentes aromáticos y olefinas, lo cual permitirá imitar mejor el comporta- 

miento experimental. Sin embargo como se dijo anteriormente el método

propuesto en este trabajo tiene grandes perspectivas , ya que sus limitacío

nes probablemente se originan en las restricciones impuestas a la selecci6n

de componentes y no en su fundamentos, como sucede con el método actual

de pseudocomport,,ntes. 
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APENDICES



Sub( ndice

0

1

2

3

4

5

6

7

10

11

12

13

14

15

16

17

18

A. 2

ARENDICE I

Constantes necesarios para las ecuaciones ( 2. 6), ( 2. 7) y ( 2. 11) 

a

768. 07121

0. 17133693) ( 101) 

0. 10834003) ( 10- 2) 
0. 89212579)( 10- 2) 

0. 38890584) ( 10- 6) 

0. 53094920) ( 10- 5
0. 32711600) ( 10- 7

7.1

2. 8290406

0. 941201'09)( 10- 3) 
0. 30474749)( 10- 5) 

0. 20876110)( 10- 4) 

0. 15184103)( 10- 8) 

0. 11047899)( 10- 7) 

0. 48271599)( 10- 7) 

0. 13949619) ( 10- 9) 

C

3. 1130335) ( 102) 

3. 5442502)(
100) 

5. 2716944)( 10- 2) 
3. 5353777)( 10- 4) 

4. 3401618)( 101) 

8. 9530784)(
100) 

3. 5118581)( 10- 1) 

8. 1862040)( 10- 1) 
2. 8568658)( 10- 5) 

1. 7024654) ( 10- 6) 
l . 4886832) ( 10- 8) 

8. 8395563) ( 10- 2) 

4. 2934703)( 10- 3) 

3. 0836492)( 10- 4) 

3. 1073165) ( 10- 4) 

5. 8323815)( 10- 8) 

5. 6334748) ( 10--8) 

9. 1745019) ( 10- 11) 

5. 9563889)( 10- 3) 



A. 3

APENDICE 11

Ecuaciones que Permiten calcular la constante de equilibrio mediante la

relac n ( 2. 11) de¡ capftulo 11, conocidas las constantes proporcionadías

por las ecuaciones ( 2. 3) a ( 2. 11) del mismo cap',- jlo. 

L. A. 

1) 

2) 

T = 2 Ai 14i % ( 3) 

1 Y 1 ' 41

NI.- . ( v.) : ( s.1 ', m -l.. ¿ ) ( 4) 

T ( 5) 

T Lz

l.% 4¿ :. \ . 4 v,*, j, -¿ s., - 0, ( 6) 

In V
w = -.

t (--V. 4 , ) ( 7) 

14L I V (11 , - y 2. (- r,¿ 
p -

1<z ) ( 8) 

9) 

a
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9. 115 A L w

A -  % Ai ; ' b= 2 % W, 

A; = ( e.. tiia ), ; la¿= o. ca6l

e> lb, #
ps

lb> . L  - cb.<> Ge.-t -,¿ ( 15) 

y--¿ 

ir . i — i ( 
k - k= 1

Z— 

t M) c = (;
I - I) - kjoj

t ', ! = iw¿ - 4. -- + o z ] ( 18) 

e = ( u . 7 ) i -,z

i4i tj ( 20) 

i?lq' A K' ' 06: 4, V- Z
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w ? 

F.4

L4>¿< . ;k.. 
1 - iLí- ( 23) 

24) 
Y, 

25) 

En. las ecuaciones anteriores: 

a

V 0 , -
3

W son funciones de tri
1
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APENDICE III

En la ecuaci6n de Red1tch y Kwong ( 1949) 

1 . 1—, ( 26) 
y., * Ar

27) 

c'. -4 114 1 9-T, ( 28) 

Tc

R = Constante Universal de los gases

TC ` Temperatura critica

Pc = Presi6n critica

Para establecer la forma de la furci6n A tanto Soave ( 1972) como Sarnés

1973) ajustaron datos de presi6n de vapor para gran número de diferentes

compuestos. 

La ecuaci6n Propuesta Por Soave es: 

Á. . y, ( 29) 

VN - 

Donde: 

30) 
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Mientras que la forma Propuesta Por Barnés está dada Por: 

A . ke T , . -< - q SR lo -v ( 31) 

FDT-- 7

T,- Ix1. 21 w - 1) ( 32) 

La extensi6n a sistemas multicom ponentes es inmediata si se constituyen

los términos a y b Por términos similares am bm, calculados de los - 

componentes Puros mediante reglas apropiadas de mezclado. 
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APENDICE IV

SUERUTINAS ADICIONADAS AL PROGRAMA



CRUDO32 ( 09/ 23/ 77) 
7194 PM THIMSDAY, JULY 21, 1977

too RESET FREE
00000100

200 SET OWN
o(JO00200

300 FILE I. F I LES, Ull 17 - RL140TE
00000300

400 FILE 6- FILE6, UNIT- PRINTER
DU000400

Soo FILE 9* 11ILEq, UNIT- REMOTE
OV000500

600 FILE t- NAFTA1, 017- DISK
00000600

Too C* ot000700

Soo C* 
0, 1000800

900 C* ZAVALETA 00. 00

1000 C* 
00001000

Iloo C* REPRESENTACION RACIONAL DE CRUDOS OE PETRULED 0000 1 too

I 2oo C* ?* 
00001200

1300 C* PROGPAMA PRINCIPAL
00001300

1400 ce
00001400

1500 C* * * * * . * . * . * * . . * * * * * . * * * * * * * * 
A * 0000500

1600 ComploN, 11NDEX11P. IF NES, DFL( 25) 00001600

tyco COMHON/ FPAC/ AFT I I I , PllEXP, VEXP
00001700

1800 COmIONITIT" TRAB( 15) , FECHA M , USU( 2 1 , IH[ lJAj IR, IE, LINEA 00001600

1900 Co 414014/ STREAM/ X3( 150, 20), TSCISO), PS( 150), fig( ISO), SS( ISO) I 00001900

2000 ICS( ISO), ZSCISO), FS( 190), PS( 1507,' JC, NS 90002000

2loo DATA AFT/ 1. 27825181L+ 02, S. 33770377,- I. ol23AS53t. ol, 1. 229636qbE. 03, 00002100

2200 1- 4. 8466929ME- 06, 00, 00, 00/ 00002200

2300 CALL RETIT
00002300

2400 WRITEC90) 
o0002400

2500 READ( lo/) IFOES
00002500

2600 WRITEM3) 
0( 1002600

2760 READ( I,/) P' iEXP, VEXP
00002700

2800 CALL INDATA 00002800

29oo WRITE0, W SUBROUTINE I i- HOOJEE, 2- TOYTR, 3- ENTALP" 0.) 002qoo

3000 READCS,/ JSUBRUT 00003000

31( lo GOTO( 10, 20. 30) SUBRUT
00003100

3200 10 CALL HOOJEF
00003200

33co GOtO 40 000033oc

3400 20 CALL TRYTR0, 20, 263., 368.) 00003400

3500 BOYD 40 00003Soo

3600 30 CALL ENTALP( l, 90, 603 00003600

37oo 40 WRITEMO
00003700

3800 I FQRMATC" CORRIENTE DE ENTRADA Y NUM. DE ESTIMACIONES") 00003800

390D 3 FORfiATC" PESO HOLECULAR Y VOL EXP") 00003900

4000 a FORIIATC" FIN DL LA EJECUCION") 00000000

4160 CALL EXIT
00004100

4200 END 00004200

69700 SUBROUTINE REPROP( INUO wJ00700

69800 C ESTA SUBPUTINA CALCULA Y LSCRI13E LAS CONSTANTES FISICAS NECESARIAS 9000800

6990C C0M?1ON/ STPFAll/ XS( 150, 20) TS( 150) PSC 150) HS( 150) SS( 15115 ICS050) 00069900

70060 jZS05Q), FS050), RS( l50), NC, NS
00010000

70100 Co itioll/ UATAIIC( 20), TC(? J), VICC20), TB( 20, 20), R, BH( 20, 51, ANOM( 20), PMC 00070100

702oo i? o), ToL
00070200

70300 Co' lliCII/ TIT/ TRAB( 13), FLCHA( 2), USU( 2), IHOJA, IR, IE, Ll IEA
0007o3oo

70400 CUlitIOIJ/ ItJDICE/;( PRINT, KiJ, IfiET
00070400

70500 DIMENSION ItlMi( 20), BC(-' O), AlM, Rl( 53 00070500

70600 DATA At/-. 24923763E- 01-. 46089273E' 03,-. 10317SOE- pbo. 11553252E- 10 ouo7o600

70760 1, -. 36027157E - IS/ 
0007o7oo

70800 DATA Bi/. 5i9rj588E- 01,-. 1677668E- 04,. 2700303E- 07,. 52510868E- 12, 0007o800

709no
oco7o9oo



71000 Go T,)( t t,¡ 7, le, 17 Kit
9,1101, 10100

711no 16 PP - 1 . 
00011100

71200 PT - 1. 1 R- 1. 9850
00071200

71300 00 TO 18
VV071300

71400 17 PP - 1. 114. 7
00071400

71500 RT - I./ 1. 8
00071500

71600 P- 1981. 7
0007160: 

Ilóu Ití Do j 1- 1, fic
D 007 1 lo

71800 lil- INU,« T ) lANO01( 1 ) ttIN
00071800

75000

FN - 15q a- (2. 1- 13- ) - 223- 9 00 0 71900

72ºoo TC ( 1 ) -1 . M - FU/ ( 0. 56740 . 02-114* f 1 .— .02* 10 1 00072000 12300

AC tl )m( 0 . 5153. 111* 14. 51018) - M- 14- S515 00072100
12200

19

FOPFIAT( I, SX." CDFJSfÁlJTLS FISICAS PE Lp3 CO?^ ESTOS*, 1) 00072200

7?

3oo RETURIq

oüo7?

300 72400

W1: 110. 0. 05. 1N 7240
00o0 7ssicio

73600

NO

SuRROUTINE

TRYTR( ir, IVIIL, Ti3i] R, TnOC) St

11,72 o 72hop

DO t J- 1, 5 00072600
72700

Sil( 1 J) a ( A 1 CJ )+ a 1 (J) / 110 TC 1 (J- )*" Pltl MI .9872 0007? 7oo 72800

t COUTINUE 000759oo

72900

00 2 I- 1. f] C 007.
111. 73000

00 2 J. LINIC 00073ool) 
73100

Co

iflo, i/ IP$ DTCEII( PPIIIT, KU, IIIET 0

ijo7310073?

oo 000763oo

733no

WRITEP,/)

q LIAR LAS CO11PDSICiONIS DC C/ COJIPONENTE« 00073300

73400

TB( J, I) WTB( I,J) 00073400
73500

2 CONTTIPIE ouoT35oo
73600

4 00 Tn( II, 8, 411, 6) KpPINT ouo73600
760oo

ir( 14£ 3T. LE. 0) i, ETUR" 00073700

73700
73800

b

RETURII 8

TFCLTIJEA. GE.60) CALL TITULO con738fo
13900

WRITECIL, j,)1 WRIMIE, 7) tioo73900
74000

LINCA- LINEA* 45 00074000
74100

00 9 I. L. Ne 00074100
74200

WRITEUE, 10) l, ANOMCT), Plitt), PClt) IlCtl) IWC( 13, íoH( I'J) IJ»" 53 000, 4200 143o* 

LINEA. LINEA* 2 00074300
74400

IF( LTIJEA. GE. 60) CALL TITULO 00074400
74500

9 CONTINUE 00074500
74600

RETURtí 00074600
747oo

7 OPURIIAT( SX,»IJONIBRE", 71,"Pli",$',*PC", S)(,"TC", 6X," WC* 1 00074700 14800

1( 3X,- ni«, 11X,- B?«.11X," 93", IIX," 84", IIX," 135",/) ovo74800
74900

lo FORIiAT( 2X,12, 2X, 14, 2X, 3( 31, Fl. 2),3X, F4. 2, 513X, FIO. 6)/) 000, 49no 75000

11 FOPIIAT(//, 04X," PARAIIETRO DE INTEPACCION BINARIO',/) 00075(
100 7salto

14 PIOPPIATC11X, 8(2X, 19, 1"),/) 00075lOo
752oo

15 FORIIAT( SX,Tl, bX, F;(3X, Fg-'» 00075200
19

FOPFIAT( I,SX." CDFJSfÁlJTLS FISICAS PE Lp3 CO?^ ESTOS*, 1) ouo753Qo 7SQOO

RETURIq 0007SÍ100
00075500

7ssicio

73600

NO

SuRROUTINE

TRYTR( ir, IVIIL, Ti3i] R, TnOC) 00075600
157oo

01' V45101, 1X( 25) 00075700
75800

Co 11014/ STREAMIXSCISO, 203,T3( 150) Ipg(' 5(»"'9( 150 ) ' S 1 ( 1 Sol' t, 0075800 000759oo

Co

111( 114' DATA/ Pc( 2f»,TC( 20), WC( 20), Tn( 20. 20), R, 814( 20, 53, ANDM( 20),PM 0007& 000 76100

l( 20), T% 76200

Co iflo, i/IP$ DTCEII( PPIIIT, KU, IIIET 00076200
763oo

000763oo
76400

WRITEP,/) q LIAR LAS CO11PDSICiONIS DC C/ COJIPONENTE« 00076400
76500

READ( IR,/)(Xtl), I-I,' IC) 001)
76509 76600

CALL TPAN3( X) 00076600
Ib7oo

20 WRITFP, 1)" PAR UO. DE E3TIMACIONES- 1 READOR, 1)NEST oúo767AO 760oo

ir( 14£ 3T. LE. 0) i, ETUR" 1,
107b8 O 769oo

00 30 INES- PliCSIT cuo76909
77000

WRTTIFP, 1)" VAP T 01IR y T ROC" 14FADILIR, 1)TRUR, TRnC Oo0, 110, 10 77¡

00 WRtTE( Q,/)" LIAR 1"`ESIOtJ* $ REA00PI/ JIP3(17) 0-
77100



60304
WRITECO,/)" TEMPERATURA Efl Gong F " I PEADCIP,/) TS( IF) 

O- JO77200
772oo yS( Ir) lTnU0

00060400

77100 PS( IF). U. 
ouo773OO

01077400
11400 CALL rLASWZ, 0, 20, TF, JV, IL) 

00080600

Moo CALL CnrpS( lr, TL) 
noo77500

77600 TOOR- TS ( I r ) 

T? Too TSCJF)- TPor
00077700

11600 R3( IF)- j. 
OW78no

7909 CALL FLA8ll( 2. u, 2n, IF. IV, IL) 
OU077900

TAGOO CALL CORPS( IF, IL) 
00078000

Moo TRnC- TS( IF) 
00078100

78200 wRITE( W)" TE IPLPATURA DE RURBUJW, TOUR, " T DE ROCTDO', 7ROC
00070200

18300 30 CONTPOWE
00078300

7640k) go TO PO
0 007 8 400

01) 076500

78500 RETUPN
00078600

76600 END
ou o 7870 0

767* 0 SUBPOUTIIIE Et4TALP( IF' IV, I0

78800

76900

DIMENSION X( 20) 

CC) 1411011/$ TRFAII/)( SCISO, 2n), TS( 150), PS( 150), HS( 150), SS( lso) I

00078800

000789oo

790" 0 ICS( 150), ZS( ISO), Fs( lso), Rs( lqo), Plc, tls

00082000

79100 CE) ilinfl/ DATA/ P(:( 20), TC( 20)," C( 20), TR( 20, 20), R, BH( 20, S), ANDM( 21)) IPM
00079100

74200 1( 20), TOL
00079290

793ou Co, lflotj/ lt4DlCE/ KPPI IT, l t), ItAET
01, 019, 00

79400 COMPIO14/ TIT/ TRAB( 13), FECHA( 2). USU( 2).? IiUJA, IR, IF, LItlEA 0o. 71140. 

79500 WRITE( 4,/)" DAR LA COMPOSICION DE c/ CompolirNTE" 
00070500

MOO READ( I0,/)( X( I), I- 1,' lC) 
0007 960 0

79100 CALL TPANSM
C, 009700

19800 40 WRIIE( Q,/)' DAR NO. DE EaTIMACIONES' 
00079800

71, 900 READ( I",/ PlESTO WHEST. LE. 0160 70 50
00079900

80000 WRITE( q,/)" PRESIOU " I READ( IR,/) PS( IF) 
00080000

80100 wRITE( q,/)" REL DE vAP" I READ( IRI/) RSCIF) 
00080100

80260 00 20 J- 1, NEST
00080200

60304
WRITECO,/)" TEMPERATURA Efl Gong F " I PEADCIP,/) TS( IF) 00080300

0400 TS( IFINTS( IF) 44S9. 69
00060400

Woo CALL PKjjoWN( 2, j, I0, IF) 
00080500

80600 CALL CORPSCIFOL) 
00080600

00080700
60700 20 C014TIllUE

80800 go TO 40
000aoeoo

80960 so PETUPfJ
00060900

0 Q081000
st000 END

0. 001100

alloo SUBROUTIIJE HOOJEE

812oo DIllLNSION X( ISO), Xt( 150), TOLE( 2S), X2( 15o), MOV( 25), EFE( 25, 2I
00081200

813no COHTION N, lJPAR, MjAX' KPl' I' K0lICONT
000S1300

COMrIONI* SIREA"/ XS( 150, 21), TS( 151)), PSCtSO), HSC150), S$ C' So) I
00081400

alsoo Q)", C, tjs
00081500

81600 Coll lor4/ DAYA/ PC 20), TC( 20), Wc( 20), TS( 20, 20), R, 13H( 20, 5), ANom( 20), PM
0008tboo

ounalloo

00061800

61800 co- irif) tj/ rRAC/ AfT( 11), PtlEXP, VEXP
61900 CO- 411014/ INDEX/ IP, lr, rIE3, DEL( 25I

00081900

e2opo NWNC; " RITEMW DAR C014POSICION DE C/ COMPONENTE" 
00082000

00082100

82200

PEAU( S./)( Xl( I), Iml, rl) 

WRITE( 9,/)" CIARITOL DE FUNCIO111INCRE11- Y TOL P/ CAOA VARIABLE" 
000Moo

823oo READ($,/, EtIU- 30) TULF,([) EL( T), T') LE( l). 1- 1, 14I
coo823f)o

ouO824OO

62400 2q tlzfo( Xl) j KFZJ

82500 17 WRITE( Q*/)" UAR CPITEPIF) OE CnNVERGENCIA* 1 PLAD( S, jb, END- 30) CPI o90625oo

82600 IFQ;pj. jjr." pljflTUS") GO TO 18
00082600

62700 CRT - VI GO TO, 21
000OZ700

00082800

Ba800 IM IF( C 1. 14E." 17EPWIGO 10 20

62qoo CRT21
non82900

1 083000

83000 CRI2,' I GO 7n 21
00083100

83100
Doo832f)o

83200 20 IF( CPI. NE." 3UODIV") GOTn 22

83300 CRT - 3 I GO Tn ZI
00083300



83400 2" WRITF(,/)" C- ITU' ll) NU RECWInCIDn" l STOP
00081400

83500 Go Tn 17
we35ou

836ou 21 " RITE0t/)" VALOPIS 110 Y PAPCIAL DLL CP. IT DE CO?IVEIZGL?JCTZ" nonM3600

837oo PEAL) ( 5, /, UID -30 ) WIAX, IIPA 
vvO63700

83800 I) GO To 27
ounpW)o

83900 GO TO 21
ot- o839oo

840( lo 27 COIjT- NPAR
oun$ 4000

84100 7 Do I 161IN
ounBoloo

642oo X2( 15. xl( l) 
00080200

4300 1 X( T)- Xt( l) 
00084300

84400 r2- Flf r- rl
00084400

e4soo 55 DO 2 1- 1. 14
00080500

84609 IF( ABS( DELC0). GT. TOLEQj) 0O TO 3
00084640

64700 2 COMTIIJUE
oonealoo

84800 IF( AnS( rl- FZ). GT. TOLF) GO TO 3
OU0811800

84900 CALL jlrPE(- I, Fj. Xj) 
0001WOO

85090 30 STOP
00085000

85100 3 F2 - Fl ' AUVCI)* l
00085100

8S200 DO 5 1- 1, 11
OWS200

OS300 BASEWI) 
00085300

BS400 DO 4 J- 1, 2
1, 108 5400

05500 X( j)- oASF* OLL( l) 
000. 55 oo

85boo F. FO( X) 0 KF. KF+ t I EFE( j, J). F
00085600

BS7,) o IF( F. GE. F2) GO To 4
0 ooSSToo

essoo F2 - F i GO TO 5
000 a Sao 0

85900 4 DEL( l)-- DCL( l) 
00085900

Woo X( j). BA', E
00086000

abloo 9 X2( 1) zx( l) 
1, 10

66200 KI- Kl+ t I K. Kj
Do": 661,

10". 
563no Do lo 1. 1, 11

D0086300

Sb400 10 IF( X2( l). E*. Xl( 0) MOV( I)' Q
000a6400

865no IF( F2. LT. Ft) GO TO 6 00086500

abboo Do 6 I - 1, N
00086610

86loo 6 DELCT)- o. 5- DEL( l) 
00086700

Woo KC- KD+ l
00086800

86960 IF( CPI. EG. I) GO TO 71 IF( rRI. Eg. 33'* KD 04) 086900

87000 CALL I" PRECK, ri, xi) 
00087000

87100 Go TO 7
00087100

67200 a Do 9 1- 1, N I X( l)- X2( 1) IX2( I)- XI( l) 
00087200

873ou 9 XICI). XZ( I) I FI. F2 I KP- KP+ j 000B? 3oo

87400 WRITE( 9,/)* ESTE VALOR ES DE PPOYFCCIOPI" 
0,) 087400

87560 F. FOW I KF. KF+ t
0008TS00

67600 00 14 1. 11" 
00OM7600

87700 IF( lif)V( I). EQ. o. APJD. A$ S( DEL( l)). GT. TOLE( I)) DLLCI)- DFLCI)* o. 5 00087700

87800 14 IF( Itr)V( I). Eg. O. AND. EFLCI, 2). GT. EFE( l, t)) OEL( l)-- DEL( l) 00087800

87900 IF( CRI. Ln. 3) GO TO 3
ouo87900

88000 IF( CRI. En. I) X- KP
oon8g000

88190 IF( K. GE. NIIAX) GO TO 13
00088100

86200 IF( F. LT. F0GO To 57
00088200

50300 Go TO 7
1

OU080300

88400 51 CALL l' IFIPECK, F, X)) GO To 3 00088400

Sesoo Is IF( F. LT. FI) CALL 1', IPRE( N: IAX, F, X) 00086500

88t,00 IF( F. GT. F0CALL J1jPp.E( NMAX, Fl, xl) f no To 3
00088600

88700 16 FUPIIATrA6) 
00088700

888no on RETURN
00080800

88, 7( we END
00088900

9000 SUSRoUTj!, L IPIPRE( K, F, X) 
00009000

eqlno DI" Er, Z; IUII X( 25) 
00089100

892to C0, 114014 ii, liPAR, l'$ AX, KP, KF, Kl,)( D, CONT
plin69200

Moo IF( K. LT. n) GU TO 10
0%)C. 89300

tF( K. GC.. Hl' X) GO TO 12
000894no

895oo IF( K. LT. rw, T) rET'-' PM
00080500



89600 WRITE( 6, 15) Kr, y,. KF, X, F,( X( T), T- I, t.) noAR0600

09700 CO I T - C OUT I, r A v
P W10700

89800 PETU11
Uop* 8(, o

59900 10 WRITE0, 1171 G TO I" 
I' ll

900no I I FORHAT U/ I OX. PUe] Tn OP I 1 " 0 00 0 (1

901,) o 12 WRITE( 6, 13) 
0090 100

90200 13 FOPHAW Ang CRITERIO PL CO11VEPGENCIA ALCANZADO.") OU00200

90300 14 tjA I TE ( be IS) KPs K I #KF, KDeF, ( X( I) p I' 1911) 
oungn3no

90qoo Is FORHAW PUNTO ITERA NO. -# 15/- EVALU Nn,- jIS/ 00090400

90500 1" 9UBDIV VALOR DE LA FUNCIO111 ', EIP.' 3/ P0090500

90600 2' CGORDENADAS DEL PUf1TOI-/ 25( l0X, FI2. 5/)) 
300- 0600

90790 PRINT /,' VALORES DE LAS VARIABLES' 
oonqoloo

90800 PRINT
00090800

90900 WRTIF( Q,/)- LA EJECUCION HA TERMINADO- 
000" 900

91000 CALL EXIT
00091000

91100 END
00091 loo

912no FUNCTInN FOM
0 0091200

91300 DIIIEFISTOM X( 25), YC251
Ouag 1 30 0

91400 ColiflOI4/ DATA/ PC( 2( l), TC( 20), wC( 20), Yg(;.' 0, 20), R, 13H( 2015), ANOM( 20), Pm( 000ql4flo

91500 i2o), TOL
00091500

91600 ColltIW4/$ TRFAfi/ XS( 150, 20), TSCISO), PS( 150), 143( 150), 39( 150), C3(' So) I ovo91600

917oo IZS( 1- 30), FS( 15(,), R3( 150), NC, 143 oon9l7oo

91800 co4tioi4/ rPAC/ AFT( Ill, PtlEXP, VEXP
00091800

9t9go CO' lliON/ I?40EX/ 11', IF, IIES, DEL( 25) 
00041900

92000 DO 99 1- 10C
001" 000

92100 99 YCI)- X( I) 
112l. o

92200 CALL TRANSCO
01) 0922f)o

923oo CALL FUlJO8( FO, FT, FV, FPM) 
110092300

92400 TINTIMEM/ 60. 
00092400

92500 IF( TI. GE. 180.) GO TO 88
coo92500

92600 as
00092600

92 90 CALL EXIT
00092700

92600 END
00092800

92900 SUBROUTWE F! J' JnB( FOB, FT, FV, FPfi) 
00092900

93000 Co lti011/ DATA/ C( 20), TL( 20), IIC( 20), TB( 20, 20), P, Bli( 20, 5), ANCt4( 20), oon93000

93100 IPM( 2O), TOL
00093100

93200
00093200

933oo
00093300

934, 10 co-Ati,) f4/ rrAC/ AFT( ii), P; IEXP, VEXP
00093400

935no cvnou/ i,iDEx/ ip, Tr, 1JE3
00093500

93600 CALL D13ATCH
00073600

93700 IL - IF
000937oo

93800 VFIFS( IL)- 73( IL)- 3041) 2A. 67- TSCIL)/ PS( IL) 
ouo93800

93900 pfirso. 
00003900

94000 DO IA 1-- I,' tC
001"' 100

94100 10 Pt1F= Pt1F+ X3fIL, I)- PM( I) 
loo

94200 FT - 0. 
no0q, 1200

943DD DO loo J- 1114r: s
oi) 00300

94400 IL- IL+ I
00094LI00

94500 VF- Fs( TL)- ZS( IL)- 30402A. 67* T$( IL)/ PS( IL) no#04500

94600 I' VOL= VL/ VF
000qa600

94700 FVaL- I. 0- FVC)L
ouoqu7oo

940oo TEXP- 0. 
00094800

91910 DO 30 " I' ll
00094900

91000 TE X P- TEXP+ AFT(,)-( FVoL- 100.)**( K- 1) 00095000

9sloo 30 CONTI'; IIE
00095100

qS200 TOP TEXP+ 1159. 69 0 0095200

95300 PPIflT ? 0, IL, TS( IL), TExP, FV1' L
005300

954no 20 FOR IAT(" CURRTEIITE ? 1)", 12s5Xo" TEmPLPATUPA [, F1. LIQUID03", 000954MI

qSSoo IEI; I. S, SX.- TE' lPFRATINA FAP=", EI2. 5, SX,- FVCJL=", F1';.") OUP99500

95600 FTsFT+( T3( IL)/ TLXP I.** 2
04) 005600

957no loo CU' fTI' J' 1L
00095700



95800 FV- CVF/( FS( IF)- VEXP)- j.)*- 2
00095800

99900 FPM-( P' lF/ P' lExr- i.)-* 2
oon959OO

96000 roB. FT
000q6onO

96100 RETUAN
00096100

96200 END
0110"" 200

96300 BUBROUTINE D13ATCH
009630 0

96400 CO' lllON/ DAT A/ C ( Po I , TC ( 21)) WC C20) , TO ( 20, 20) , R, RH( 20, 9) t ANO". 120) F 00096400

96500 IP14( 20), TOL
00096500

96600 CO' 41inll I I NDrX/ I P, IF, OES 00096600

96700 CO' Aliofl/ 3TREA i/ XS( 150, 2), TS( 1$ 1) 3, PS( 150), HS( 150), 55 ISO) IC9( iSO) I 000q6700

96800 jr3( jSo), rS( jS0), P3( j50), NC,? J$ 00096800

96900 CO' 1110N/ CL AVE/ I X
oof)96900

97000 DI' lL?J3ION ALrAC2n), XFL( Z()) 
00097000

971oo trow
000g7loo

97200 IL- IF+ l
000q? 200

91300 IV- IL+ t4LS+ P 000973oc

9? 400 AS( IF)- O. 
000q7400

97500 CALL FLASfl( 2, o,,, o, IF. IV, IL) 09091500

97660 PSI(* FSCIF)* XS( IFPIK) 
00097600

97100 FVIO. 2* FSK
oco977oo

978bo FVO-. 025- FSK
00097800

97900 FVF.. OSZS* FSK
00097900

940( 10 FV- FVO
00098000

90100 00 100 JC- 1," ES
00096100

96200 IF( JC. GE. S) FV- FVI
oo() q82oO

963no IFCJC. GE. g) rV. FVF 00098300

98400 RVI( NFV/( XS( IF, IK)* FSCIF)) 
00090400

96500 RLK21.. RVK 00098500

98600 FL - 0. 
00096600

98700 DO lo ICmj, NC
00098700

98800 IFCXSCIL, IC). LE. I. r- 061XS( TL, ICJ' O. 
00096600

98900 IFCX$( IL, IC). LE. O. IGO TO 10
00098900

99ang
00099000

99100 ALPA( IC)- XS( IV, IC)* XS( TL, lv)/ CXS( IV, IK)* XS( lLtIC)) 0009qloo

90200 XFL( IC) EX3( IF, ICI* FS( IF)- RLK-- ALFA( If.) 00099200

99300 FL. FL+ XFL( TC) 
00099300

9q400 in CO- JTI14UE
00099400

99500 IFNIL
00099500

99boo IL- IL+ f
OQo9q60O

99700 IV- 1v+ t
00099700

99600 SX - 0. 
OOo9qsoO

99900 DO 20 IC- 1. NC O' J099900

100000 XSCIP', TC)- XFL( IC)/ FL
00100000

looloo IF( X9( rF, IC). LT. n.) XS( IF, IC)' o. 00100100

100200 SX. SX* XSCIF, IC) 
00100200

100330 20 C014TINUE
00100300

100460 00 40 IC - 101C
00004100

1005no 40 X3( IF, IC)- X3( IF, I1:) l3l
00100500

100603 RS( Ir). o. 
ooloo600

100700 FS( IF)' FL
00100700

100800 CALL FLA3H( 2, 0, 20, IF, IV, IL) 
0010(' 800

100900 IDO COfjTT! lUE
00100900

toluno IF' IFU
00101000

101100 RETUP11
00101100

101200 END
00101200
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