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RESUMEN

El objetivo general del presente trabajo es desarrollar un programa para
predecir el rendimiento de los productos y el comportamiento del reactor de la
planta C modo AQUACONVERSION®, con la finalidad de disponer de una
herramienta predictiva capaz de evaluar cargas y condiciones de operacion a bajo
costo y mayor rapidez. Para ello es necesario modelar matematicamente el
comportamiento del reactor a fin de establecer una estrategia de calculo, codificar
el modelo, validar los resultados y crear una interfaz grafica entre el usuario el

programa.

Para lograr los objetivos, se determino el modelo matematico escrito en
funcién de parametros cinéticos que representara el comportamiento del reactor.
Para ello, la alimentacidn se caracterizé y se agrup6 en familias de compuestos de
acuerdo a los puntos de ebullicion de mayor interés para el estudio. Estas, estan
formadas por los compuestos con punto de ebullicibn mayor a 500°C (RV por
residuo de vacio), las que poseen puntos de ebullicién entre 350 y 500°C (GV por
gasoOleo de vacio), las que se encuentran entre 210 y 350°C (diesel), las que estan
por debajo de 210°C (Nafta) y finalmente los gases. Posteriormente se planteo el
sistema de reaccion, se realizo el balance de materia de cada componente en el
reactor, se tomo en cuenta la termodinamica dentro del reactor (equilibrio liquido-
vapor) y mediante un programa codificado en una herramienta de programacion
como matlab, se resolvié las ecuaciones planteadas, se optimizo las constantes de
velocidad cinéticas y se valido el programa con data experimental. Finalmente se
ejecuto el programa con un conjunto de datos para verificar el flujo correcto de la

informacioén a través de la interfaz.

Unos de los mas importantes logros de este trabajo fue haber desarrollado
un programa que a partir de modelos matematicos expresados en parametros
cinéticos como energia de activacion, constante de velocidad y temperatura,

reproducen los valores de rendimientos y composiciones de los productos

Vi
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obtenidos experimentalmente con desviaciones aceptables, en el tratamiento del
residuo bajo el proceso de AQUACONVERSION.

En conclusion, se obtuvo un modelo cinético sencillo basado en
pseudocomponentes y que representa de forma satisfactoria las reacciones de los
cortes de destilacién simulada RV, GV, diesel, nafta y gases cuando se aplica el
proceso de AQUACONVERSION al residuo de vacio de un crudo pesado
venezolano. Ademas La interfaz grafica presentada permite al usuario un facil

manejo de los médulos que componente el programa.

Es recomendable, familiarizarse con el manejo del programa principal, de
tal manera que se pueda entender adecuadamente el funcionamiento del mismo
para usarlo en forma correcta, asi como Simular el resto de la planta a fin de
contar con una herramienta de andlisis, prediccion y operacion de la instalacién en

conjunto y poder determinar la mejor capacidad de operacion de la misma.

vii
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INTRODUCCION

En el presente trabajo de grado se lleva a cabo el desarrollo de un programa
predictivo de los rendimientos de los productos y el comportamiento del reactor de una
planta de AQUACONVERSION (AQC). Este programa se construye a partir de modelos
matematicos que describen el comportamiento cinético del proceso de AQC para un

residuo de vacio.

Para ello, se plantea un esquema de reaccidon sencillo a partir de
pseudocomponentes. Se plantean los modelos y posteriormente se desarrolla las
rutinas del programa utilizando la herramienta matematica MATLAB, se resuelven las
ecuaciones planteadas y se optimiza las constantes cinéticas. Finalmente se valida la
data simulada utilizando datos experimentales arrojados por la planta y se implementa

una interfaz grafica intuitiva y amigable para el usuario.

El siguiente trabajo de grado esta compuesto por cinco capitulos. En el primer
capitulo se expone el planteamiento del problema, la situacion actual, lo que se quiere
lograr con la investigacion, los objetivos, justificacion y limitaciones. En el segundo se
exponen los antecedentes y las bases teoricas que sirven de sustento para la
investigacion. En el capitulo 1ll, se describe los modelos matematicos y algoritmos
empleados en el desarrollo del modulo de calculo. En el capitulo IV se presentan los
resultados y la discusion de los mismos y finalmente en el quinto capitulo se muestra el
manejo de la interfaz para la introduccion de los datos y la obtencion de resultados.
Posteriormente se sefalan las conclusiones y las recomendaciones obtenidas durante

su desarrollo.

Este trabajo a desarrollar es de gran importancia para la empresa ya que
constituye un aporte que permite conocer aun mas el proceso de AQC ya que se
podran realizar ensayos de las variables de control involucradas, observar los posibles
resultados y evaluar periédicamente la operacion del reactor ahorrando tiempo y dinero.
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. PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA
A continuacion se presentara el problema en estudio, su situacién actual y deseada, asi

como el objetivo general y los especificos de la investigacion.
1.1 DESCRIPCION DEL PROBLEMA

La energia es la fuerza vital de nuestra sociedad. De ella dependen la iluminacién de
interiores y exteriores, el calentamiento y refrigeracion de nuestras casas, el transporte
de personas y mercancias, la obtencion de alimento y su preparacion, el
funcionamiento de las fabricas, etc. En el pasado, hace aproximadamente mas de un
siglo las principales fuentes de energia eran la fuerza de los animales y la de los
hombres y el calor obtenido al quemar la madera. Después de esto el ingenio humano
pudo desarrollar algunos mecanismos que aprovechaban la fuerza hidraulica tales
como, moler los cereales o preparar el hierro en las ferrerias, o la fuerza del viento en
los barcos de vela o los molinos de viento. Pero la gran revolucion vino con la méaquina
de vapor, y desde entonces, el gran desarrollo de la industria y la tecnologia han
cambiado, drasticamente, las fuentes de energia que mueven la moderna sociedad.
Ahora, el desarrollo de un pais esta ligado a un creciente consumo de energia de

combustibles fosiles como el petréleo, carbdn y gas natural (Echarri, 1998).

De la energia mundial actual el 38% proviene del petréleo; 22% es del gas natural
equivalente a 46 millones de barriles; 26% de la energia proviene del carbon; 7% de la
energia nuclear; y el otro 7% proviene de energias alternas como la energia hidraulica,
solar, edlica, entre otras. El 20% de toda la energia la consume el sector del transporte
en el mundo; méas del 30% se destina para la iluminacion, refrigeracion, calefaccion,
transmision y recepcion de informacion, uso domestico, comercios y edificios publicos.
El resto es para la industria especialmente de acero, cemento, vidrio, quimica, aluminio,

celulosa y papel, principalmente (Castro, 2002).

La demanda mundial por el petréleo sigue en ascenso a medida que, los paises

crecen y se desarrollan, ain mas rapido cuando copian modelos de desarrollo como el
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occidental. Se estima que para el 2025. China y los EU, estén consumiendo la misma
cantidad de petrdleo: 10.000.000 Barriles-dia. Siempre se pensé que habia suficiente
petrdleo en el mundo para satisfacer a los consumidores, pero la realidad es otra: Las
reservas se agotan y, lo mas grave que; los flujos de extraccién estan dejando de

mermar en muchos yacimientos (Castro, 2002).

En un capitulo aparte, Venezuela se inicia en la industria petrolera durante los
ultimos afios del régimen de Cipriano Castro, con el otorgamiento de concesiones para

explorar el territorio y explotar los yacimientos que se encontraran en é€l.

El petréleo produce cambios profundos en la sociedad venezolana, acelera
abruptamente su paso de sociedad rural a urbana, y se convierte en un factor decisivo
en la construccion del Estado rico y poderoso, cuyos rasgos definiran la sociedad y la

cultura politica que caracteriza a la nacién hasta el presente (Hernandez, 2002).

Venezuela actualmente es un pais petrolero, el cual ocupa el primer lugar en el
mundo en reservas petroleras con la aparicion de la faja petrolifera del Orinoco. La
misma se ubica al sur de los Estados, Guarico, Anzoategui, Monagas y Delta Amacuro,
paralela al curso del rio Orinoco. Abarca una extensién de 600 km de este a oeste y 70
km en direccién Norte Sur, con un &area aproximada de 55.314 km? Se estima que la
Faja Petrolifera del Orinoco contiene 236.000 millones de barriles de crudo extra
pesado. Esta dividida en cuatro zonas de exploracién y produccion como son Boyaca
(antiguamente conocida como Machete), Junin (antes Zuata), Ayacucho (antiguo
Hamaca); y Carabobo (antes Cerro Negro) (PDVSA, 2005). Ver figura 1.1:

En el pasado la disponibilidad de reservas favorecian a los crudos livianos y
medianos, pero en la actualidad, con la aparicion de dicha faja, ya se vislumbra, que en

un futuro muy préximo, esa situacion cambiara.




3
>
>X( WI::E[‘?E!’SA Capitulo I: Planteamiento del Problema e

Areas Marinas

FIGURA 1.1. Ubicacién de la faja petrolifera del Orinoco
Fuente: PDVSA, 2005.

Por la fuerte demanda petrolera descrita anteriormente y por las grandes reservas
de petréleo no convencional (pesados y extrapesados) que se poseen en suelos
venezolanos, nace una creciente necesidad en PDVSA de desarrollar tecnologias para
su tratamiento, de manera de convertir fracciones pesadas en mas livianas con mayor

potencial comercial.

Por esto PDVSA crea una filial (INTEVEP, Instituto de Tecnologia Venezolana
para el Petroleo que se encuentra ubicado en la ciudad de Los Teques, Estado
Miranda) que a lo largo de 32 afios de existencia ha hecho grandes aportes en el area
de procesamiento de crudos pesados y residuales para obtener productos finales que
cumplan los exigentes estandares de calidad requeridos por un mercado mundial
(PDVSA, 2005).

AQUACONVERSION® (AQC) es una de las tecnologias novedosas que
actualmente se han desarrollado en PDVSA-Intevep (probada a escala comercial en la
refineria Isla de Curazao) para dar una respuesta tecnologica al problema asociado con
el transporte y procesamiento de los crudos pesados y extrapesados. Esta tecnologia

plantea la intervencion adecuada de los procesos térmicos a fin de inhibir las

4
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reacciones de condensacion y polimerizacion que conducen a la produccion de un
sélido carbonoso. La misma se conoce como un proceso de vapocraqueo
termocatalitico (Pereira, 1998).

El proceso emplea vapor de agua para mejorar el crudo extrapesado, a pesar de
su baja capacidad de hidrogenacion, pero la presencia del vapor, aporta como ventaja
apreciable su capacidad de vapocraquear, transfiriendo el hidrogeno necesario para
saturar los enlaces que rompen en el procesamiento y producir por tanto, fracciones

livianas.

El esquema del proceso se muestra a continuacion:

l—l Gas y Gasolina

Fraccionador 3

Separador
Reactor i
Ea (l de destilados
Horno 4 —
) i == Vapor
Residuo de vacio B
)
_/,7|_; Ly st Gasoil liviano
: .
Vapo ’
k. : J Residuo
: | ¥
————— = n ¥
Aditivo

Figura 1.2. Proceso de AQUACONVERSION®
Fuente: Sanchez, 2004.

En primer lugar, la carga de la unidad o residuo al vacio proveniente de las
unidades de fraccionamiento, es bombeado al sistema de mezcla donde se pone en

contacto con el sistema catalitico que es bombeado desde su respectivo tanque. El
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residuo y el catalizador entran en un sistema de mezclado eficiente para luego ser
enviado a un sistema de precalentamiento para alcanzar una temperatura adecuada

antes de ser alimentado al sistema de reaccion.

Seguidamente en este precalentamiento, es mezclado en linea el vapor de agua
con el residuo y el catalizador para luego entrar al horno. Posteriormente la corriente de
salida del horno, a través de la linea de transferencia, entra al reactor donde se realiza

la conversion a los productos de reaccion.

Los efluentes que salen del reactor entran a un sistema de separacion donde se
obtiene un producto pesado de fondo y un producto de tope que es enviado a un
segundo separador donde se obtiene los productos livianos (Sardella, 2001).

Para la tecnologia descrita anteriormente, en PDVSA-Intevep se ubican 3 plantas
para el estudio de esta tecnologia. La primera es una escala banco (planta A) con una
capacidad de 0,1 barriles-dia y la operacién de la misma puede durar aproximadamente
24 horas por corrida. La segunda es a escala piloto (planta B) con una capacidad de 0,5
barriles-dia y el tiempo de operacién por corrida es de aproximadamente 1 semana. Y
una escala de mayor capacidad (planta C) con 6 barriles-dia y su tiempo de operacion
por corrida es de aproximadamente 45 dias. Esta ultima planta, ademéas de su tiempo
de operacion, presenta otro inconveniente, no se dispone los 365 dias del afio. Por lo
gue, si se quieren evaluar distintas cargas de alimentaciéon o condiciones de operacion
especificas, para determinar y evaluar diversas caracteristicas de los productos

obtenidos, se llevaria mucho tiempo.
1.2 FORMULACION DEL PROBLEMA

Actualmente PDVSA-Intevep ha venido desarrollando diferentes tecnologias
orientadas al procesamiento del crudo pesado y extrapesado (CP/XP) con la finalidad
de incrementar el valor econdmico propio de estos recursos. Uno de estos se denomina

AQUACONVERSION®, la cual necesita numerosos estudios tanto tedricos como

6



3
D> o
>X< EI’QEPVSA Capitulo I: Planteamiento del Problema s

experimentales para su completo desarrollo, que conlleva a numerosas pruebas tales
como analisis de resultados, optimizacion de recursos iniciales, en fin, evaluar cargas y

condiciones de operacién a bajo costo y mayor rapidez.

Es por ello que se requiere de una herramienta de programacion practica que
permita, calcular a partir de ciertos datos de entrada de procesos para diferentes
cargas, el andlisis de los resultados obtenidos maximizando la produccion y las horas
hombre.

1.2.1 Situacién actual

En PDVSA-Intevep, en la planta C de la tecnologia de AQUACONVERSION® no
dispone de un ambiente interactivo que permita predecir las condiciones operacionales
del reactor termocatalitico. De no tomarse medidas para estos problemas traeria

consecuencias como:

e No disponibilidad de un simulador que permita predecir el comportamiento del
reactor termocatalitico.
e Mayor inversion de tiempo y dinero para poder operar la planta y asi evaluar las

distintas cargas y condiciones de operacion.
1.2.2 Situacién deseada

La planta C de la tecnologia de AQUACONVERSION® quiere contar con una
herramienta de programacion predictiva del reactor termocatalitico, en el cual, a través
de datos de entrada (termodinamicos y cinéticos) de ciertas cargas, asi como diversas
condiciones de operacion especificas, se pueda predecir los resultados obtenidos,
ahorrando de esta manera tiempo y dinero (recursos energéticos, materiales, entre
otros), ademas de analizar de manera mas rapida los resultados para asi implementar
cambios favorables a la tecnologia de AQUACONVERSION®.
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1.3 OBJETIVOS
Objetivo General:

Desarrollar un programa para predecir el rendimiento de los productos y el
comportamiento del reactor de la planta C modo AQUACONVERSION®, con la
finalidad de disponer de una herramienta predictiva capaz de evaluar cargas y

condiciones de operacion a bajo costo y mayor rapidez.
Objetivos Especificos:

1. Plantear mejoras a los modelos matematicos existentes para la tecnologia
AQUACONVERSION® que en conjunto con los balances de masa aplicados al
reactor permitan obtener la ecuacidbn matematica que relacionan las principales

variables.
2. Predecir el comportamiento del reactor desarrollando rutinas de calculo que
permitan resolver el conjunto de modelos matematicos planteados en el objetivo

anterior.

3. Validar los médulos de calculo con datos experimentales con el fin de ajustar los
resultados arrojados por el programa.

4. Desarrollar una interfaz grafica que permita el uso interactivo del programa de

célculo, asi como también una mejor visualizacién de los resultados obtenidos.
1.4 JUSTIFICACION

Este trabajo es de gran importancia para la empresa ya que se podran realizar
ensayos de las variables de control involucradas en el proceso y observar los posibles
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resultados cambiando los valores, y de esta forma se podrian implementar cambios
favorables a la tecnologia de Aquaconversion, tales como, optimizar la operacion
respecto a los insumos, asi como también evaluar periédicamente la operacion del

reactor ahorrando tiempo y dinero.

En de gran relevancia para la Universidad de Carabobo, ya que permitirh ampliar
conocimientos referentes a la simulacién de procesos quimicos que puede resultar de

gran interés para investigaciones futuras.

A nivel ambiental es posible disminuir el uso de recursos como: agua, materia
prima, electricidad, etc, mediante el uso de herramientas de simulacién que permitan

obtener un estudio rapido y preciso de los posibles resultados.

En cuanto a las implicaciones practicas se plantea una solucion a la necesidad de

desarrollar un ambiente interactivo que prediga el comportamiento del reactor catalitico.

Al realizar este trabajo, permitira a su autor cumplir con el Ultimo requisito
académico exigido para la obtencion del titulo de Ingeniero Quimico, ademas de
adquirir 'y reforzar conocimientos y habilidades adquiridas durante la carrera

universitaria y de ofrecer una experiencia en el ambito laboral e industrial.

1.5 LIMITACIONES

Entre las limitaciones que se pudieran encontrar estan:

e La necesidad de la empresa de tener esta herramienta, por lo cual limita el
tiempo de culminacion de la misma.

e La confidencialidad de los licenciantes es una limitante muy importante, debida
gue habra informacién que no aparecera en el trabajo de grado.

e La necesidad de aprender nuevas herramientas para la programacién de los

modelos matematicos, asi como del ambiente interactivo.
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Il. MARCO TEORICO

En este capitulo se presenta una breve descripcion de los aspectos teoricos en los que
se fundamenta el desarrollo de este trabajo, asi como los antecedentes que lo

sustentan.

2.1 ANTECEDENTES DE LA INVESTIGACION

Los inicios del vapocraqueo catalitico en Venezuela, se remontan a 1982
(Higuerey, 2001), en la Universidad de los Andes con un proyecto financiado por el
CONICIT. A través de este proyecto, se pretendia orientar la busqueda de la activacion
catalitica del agua para aplicarla en la reformacion catalitica selectiva con vapor de
agua de hidrocarburos alquil y polialquil aromaticos. Posteriormente en 1991, teniendo
como base los resultados académicos realizados en la ULA, se inicia un proyecto en
PDVSA-Intevep a través del cual se contindan los trabajos con moléculas sonda, se
optimizan las formulaciones cataliticas y se llevan a cabo pruebas con crudos pesados

desde ese afo hasta la presente fecha.

Durante 1995, el vapocraqueo catalitico fue probado con éxito a escala piloto en
las instalaciones de PDVSA-Intevep. A partir de estas pruebas, fue posible establecer
las condiciones operacionales del proceso y compararlas con las de la viscorreduccion
convencional en funcion de los niveles de conversién y de la calidad de los productos
(Sanchez, 2004).

A continuacion se describen las investigaciones previas que se realizaron en
PDVSA-Intevep:

Rivas en 1994, realizé un estudio para determinar la factibilidad termodinamica
de varias reacciones de vapocragueo catalitico de las moléculas tolueno, tiofeno,
mercaptanos, indol y fenol entre 600 y 900 K, a su vez, probo la reactividad de las
mismas experimentalmente a escala laboratorio, ademas, propuso probables esquemas
de reaccion para los sistemas evaluados. El autor, centré su estudio experimental a

10
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400°C y a presion atmosférica sobre un catalizador metdlico soportado. Las moléculas
fueron seleccionadas a partir de su representatividad de los compuestos organicos que
se encuentran presentes en fracciones de hidrocarburos. Se encontrd, que el
dibenzotiofeno, el tiofeno, el fenol y el tolueno, son menos reactivos que el indol y el 1-
butanotiol; también verificd, que en las condiciones empleadas, ocurre desulfuracion del

dibenzotiofeno, del tiofeno y del 1-butanotiol, lo cual no fue asi.

Solano en 1995, estudi6 la cinética de las reacciones de vapocraqueo catalitico
del indol y del tolueno. En este trabajo, se concluye que en condiciones isotérmicas, la
ecuacion de velocidad de reaccion para el sistema tolueno-agua, no depende de la
concentracion de agua, y, ademas encontré que el orden de la reaccion respecto al

tolueno fue de 1.6.

Higuerey en el 2001, realiz6 un estudio comparativo de la distribucion de los
productos de las reacciones de craqueo térmico y vapocraqueo termocatalitico del
residuo Tia Juana pesado. Determind, que las familias que sufren mayores
modificaciones por la presencia de vapor de agua y catalizador durante el proceso
térmico fueron las resinas, los asfaltenos, y los aromaticos. A diferencia de la
viscorreduccion, el producto convertido por vapocraqueo termocatalitico tiene menos

tendencia a formar solidos indeseables.

Sardella y Rosales en el 2001, desarrollaron modelos cinéticos con los cuales
pudieron concluir, que el vapocraqueo termocatalitico en el tratamiento del residuo de
vacio Cerro Negro, le otorga mayor estabilidad al producto liquido en contraste con el
resultado obtenido por la viscorreduccion. De esta manera, se logra trabajar a

temperaturas mas altas y por ende obtener mayores conversiones del residuo de vacio.

Sanchez en el 2004 en su trabajo “Estudio cinético del proceso de vapocraqueo
catalitico aplicado a un residuo atmosférico de un crudo pesado venezolano”, determiné
las ecuaciones que rigen la rapidez de las reacciones ademas de los parametros de

activacion de algunas familias quimicas cuando se aplica el proceso de vapocraqueo
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catalitico a un residuo atmosférico de un crudo pesado venezolano. Concluyendo que
la estabilidad del producto disminuye con el aumento de la conversion del Residuo de
Vacio y de la severidad del proceso, ademas que el proceso de vapocraqueo catalitico
aplicado a un residuo atmosférico logra mejorar las propiedades de este, en cuanto a
viscosidad y gravedad API se refiere.

En cuanto a las investigaciones referentes a la simulacién de los procesos, se

tomaron en consideracion los siguientes:

En el 2000 Camejo Simulé el convertidor catalitico de la planta Il de acido
sulfrico de Pequiven-Moron. Este trabajo de investigacion se bas6 en desarrollar un
modelo de simulacion en Aspen Plus para el convertidor catalitico y los equipos
asociados, que sirva como herramienta de analisis, prediccién y control de su
operacion, teniendo como objetivos especificos definir el conjunto de variables
involucradas en la operacion del convertidor catalitico a ser reportadas por el programa
de simulacion. Actualmente se cuenta con un modelo de alta precision y gran
flexibilidad, que puede ser aplicado en el rango de 910 a 1100 TMD para predecir las
variables de operacion del proceso tales como temperatura de entrada y salida de cada

etapa, produccién de la planta y nivel de emisiones de azufre al ambiente.

En 2001 Arias realiz6 una simulacién de un convertidor catalitico de la planta | de
acido sulfarico de SERVIFERTIL. Este trabajo de investigacion se basé en desarrollar
un programa para simular el convertidor catalitico de SO, de la planta de acido sulftrico
de contacto simple basado en un modelo cinético ajustado con datos de planta, y
utilizando como plataforma de programacion al programa Microsoft Excel, con el fin de
tener una herramienta predictiva que permita evaluar el efecto de las variables del
proceso sobre la conversion del reactor. Se logré obtener un modelo cinético para cada
una de las etapas del convertidor, a partir de lo cual se conform6 un modelo de
simulacién integrado para el convertidor y sus equipos asociados. El maximo error que
arrojé este modelo para el rango de una capacidad probado (250-180 TMD de Azufre)

fue de 4,6% con respecto al valor real.

12
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En el 2007 Builes simulé reactores quimicos basado en Excel. El objetivo de esa
investigacion fue el estudio de los reactores de tanque agitado; en el cual se modelo
matematicamente con base en los balances de materia y energia. En esta investigacion
se selecciond la ecuacién de estado de Patel-Teja con la regla de mezclado de Wong-
Sandler como modelo termodinamico, la ecuacion de Bure$S para calcular las
capacidades calorificas y los métodos de Brent y de Runge-Kutta de cuarto orden para
solucionar el sistema de ecuaciones algebraico-diferencial resultante del modelo
planteado. Para solucionar dicho sistema se cred6 un algoritmo que contiene una
modificacion del método de Brent desarrollada por los autores de este trabajo de grado,
que optimiza el tiempo de calculo. Finalmente, se elaboré una guia para la utilizacion
del simulador y se compararon sus resultados con datos experimentales donde se
permitio afirmar que este simulador cuenta con una precision de 98% en la simulacién

de reactores de tipo tanque agitado.

A continuacion se presentan algunas definiciones de interés para el lector para

lograr una mejor comprension del trabajo desarrollado:

2.2 EL PETROLEO

El petréleo es una mezcla oleaginosa natural, inflamable, cuyo color varia desde
amarillo hasta negro, de densidad igual o menor al agua y dependiendo de su origen,
puede tener un amplio rango de viscosidades. En su estado natural el petréleo se
encuentra constituido por una serie completa de hidrocarburos solidos, liquidos vy
gaseosos. Estos hidrocarburos son moléculas que consisten de atomos de carbono e
hidrogeno, los cuales varian tanto en la relacién porcentual carbono-hidrogeno, como
en la estructura molecular. Al mismo tiempo, poseen en menor proporcion elementos
inorganicos tales como: oxigeno (O), azufre (S), nitrogeno (N), vanadio (V), hierro (Fe),
niquel (Ni), en forma de grupos funcionales como fenoles, cresoles, mercaptanos,
tiofenos, sulfuros, disulfuros y compuestos érgano-metalicos, los cuales influyen en la
calidad de los derivados del petroleo. En la tabla 2.1 se puede apreciar la composicion

porcentual y otras caracteristicas de 2 crudos venezolanos:
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TABLA 2.1
Caracteristicas del crudo Furrial y el crudo Morichal
PROPIEDADES Furrial Morichal
cAPl | 229 8.5
Azufre %p 1.13 3.96
Nitrogeno Y%p 0.22 0.73
C; Asfaltenos %p 2.0 10.2
CCo %p 4.76 15.8
Vanadio opm 49 488
Niguel ppm 11 105
TAN (mg KOH/g) 0.36 22T
Viscosidad cSt
@ 50°C 7.4 14257
@ 60°C 5.9 5533
Rendimientos (% Vol.)
350°C+ 52 83
520°C+ 21 56

Fuente: Pereira, 1998

Los criterios de clasificacion del petrleo mas usados son gravimétricos y
quimicos. El primero de ellos toma en consideracion la gravedad API (densidad
relativa), la cual se calcula mediante la ecuacion 2.1 (Perry, 2001):

1415

Grados API= - —-
Densidad Re lativa

315 (2.1)

Donde la densidad relativa viene dada por (Perry, 2001):
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Densidad del liquido
Densidad del Agua

DensidadRelativa = (a 60°F) (2.2)

De acuerdo a la gravedad API, el petréleo puede clasificarse de la siguiente

manera:
e Extrapesados, menos de 10°
e Pesados 10,0 - 21,9°
e Medianos 22,0 -29,9°
e Livianos 30° y mas.

El segundo criterio toma en consideracion el Factor de Caracterizacion K de
UOP. EIl Factor de Caracterizacion se calcula a partir de la temperatura promedio de

ebullicion del crudo y de la densidad relativa.

De acuerdo al factor K de UOP, el petréleo puede clasificarse de la siguiente

manera:
e Parafinicos >11,5 K (UOP)
e Nafténicos 10,5-11,5 K (UOP)
e Aromaticos <10,5 K (UOP)

2.3 REFINACION

Al conjunto de procesos fisicos y quimicos que permiten transformar un crudo en
productos Utiles se denomina refinacion. La refinacion consiste en el empleo de calor,
presién y/o sustancias quimicas para separar y combinar los tipos basicos de moléculas
de hidrocarburos que se hallan de forma natural en el petréleo, transformandolos en

grupos de moléculas similares.
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En la mayoria de los casos, las propiedades de los productos resultantes de la
refinacion del petréleo y sus fracciones estan directamente relacionadas con las
caracteristicas del hidrocarburo que se pretende separar o convertir. Es por ello, que el
factor mas significativo del proceso no necesariamente es el tipo de compuesto quimico
que se emplea como medio de separaciéon o reaccion, sino el tipo de hidrocarburo
presente en el crudo. En términos generales, en la refinacién del petroleo se pueden
distinguir tres procesos u operaciones basicas: proceso de separacion, proceso de

conversion y proceso de hidrotratamiento o purificacion.

El proceso de separacion consiste en la division del crudo en diferentes

fracciones sin producir alteraciones en la estructura base del compuesto.

Los procesos de conversion se fundamentan en la transformacion de la
estructura base del compuesto. Los procesos de conversion se fundamentan en la
transformaciéon de la estructura molecular de los componentes del petréleo,

generalmente por la accion de calor y/o con el uso de catalizadores.

Por su parte, los procesos de hidrotratamiento o purificacion utilizan hidrégeno
como insumo principal, el cual reacciona y remueve los compuestos de azufre,
nitrégeno, metales y oxigeno presentes en los hidrocarburos. Esta operacion se realiza
con el fin de alcanzar las especificaciones comerciales de los combustibles, las cuales

estan relacionadas con el aspecto ambiental.

2.3.1 Destilacion fraccionada

Luego de la desalacion del petroleo que consiste en la remocion de las pequefias
cantidades de sales inorganicas que generalmente quedan disueltas en el agua
remanente, mediante la adiciobn de una corriente de agua fresca a la corriente de
petréleo deshidratado, la destilacién es el primer proceso que aparece en un esguema

clasico de refinacion. Consiste en vaporizar un liquido o mezcla de liquidos, condensar
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el vapor y colectar él o los componentes concentrandolos en otro recipiente (Oropeza,
2004)

La destilacion fraccionada es el proceso utilizado en la refinacion del petréleo
para separar sus diversos componentes. Para que ocurra la separacion de cada uno de
los componentes, se debe alcanzar el equilibrio entre las fases liquido-vapor, ya que de
esta manera los componentes mas livianos o de menor peso molecular se concentran
en la fase de vapor, y por el contrario, los de mayor peso molecular predominan en la
fase liquida. Estos componentes se denominan fracciones y se obtienen en forma de
corrientes laterales liquidas al destilar el petréleo en una columna, denominada torre de
fraccionamiento. Tomando como referencia la volatilidad, las mismas se pueden
clasificar en orden descendiente en: gases, destilados ligeros, destilados intermedios,

gasoOleos y residuos, en la figura 2.1 se aprecia un esquema de destilaciéon del crudo:

, A\ GASES (20°CY)
I v

CSmmwe NAFTA (20-20000)

ff;\ Sy DIESEL (250-350)
" zond de veperlzacdn v o
o= tubia s

CRUDO

Vapor I Rucalontamients
’ — -

e NN .yt RESIDUO LARGO (350°C'#)
HORNO Qy—a

FIGURA 2.1. Principales productos de la destilacion del crudo.
Fuente: Lopez, 1996
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2.3.1.1 Destilacion atmosféricay de vacio

El petréleo desalado es precalentado utilizando calor recuperado del proceso,
luego es transferido a un calentador de carga de crudo de caldeo directo y desde alli a
una torre o columna de destilacion vertical que opera a temperaturas alrededor de
340°C y a presion atmosférica. En este equipo se logra la separacion fisica de distintas
fracciones de destilacion directa, que incluye gas licuado de petroleo, nafta, kerosen,
gasoéleo liviano, gasoleo pesado y un residuo que no alcanza a evaporarse, dado que

hierve por encima de los 340°C (Oropeza, 2004).

Debido a que la mayor parte de los hidrocarburos contenidos en el residuo de la
destilacion atmosférica comienzan a reaccionar por encima de los 350°C, lo cual altera
la estructura molecular del hidrocarburo que se pretende separar, el mismo se bombea
a una segunda columna que opera a condiciones de vacio proporcionando la presion
reducida necesaria para evitar el craqueo térmico. Las reacciones de craqueo térmico
son indeseables en los procesos de separacion, ya que generan obstrucciones en las
tuberias de descarga de los destilados, asi como la obstruccién en los internos de los
equipos. La carga con que se alimenta el proceso al vacio proviene del fondo de la torre

de destilacion atmosférica.

2.3.2 Craqueo

Luego de la destilacion, los cortes o fracciones del crudo son sometidos a
condiciones establecidas con el propédsito de alterar las estructuras moleculares de las
fracciones alimentadas, a estos sistemas se le denominan procesos de conversion.
Entre ellos se ubica el craqueo, el cual es una reaccion que consiste esencialmente en
romper o descomponer las moléculas largas de hidrocarburos, de peso molecular
elevado y de alto punto de ebullicion para convertirlo en hidrocarburo de menor masa
molecular. Esta reaccion espontanea es de alta energia de activacion, implicando que
para que ocurra es necesario calor y/o la presencia de catalizadores. La utilidad del

cragueo radica en la gran importancia que tienen las fracciones mas ligeras del
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petréleo, principalmente para la obtencién de combustibles y material base para su

subsiguiente procesamiento.

Los procesos de craqueo se clasifican en dos tipos segun la presencia o no de
catalizadores. El primero es conocido como craqueo térmico, en el cual la energia
requerida para la ruptura de los enlaces quimicos es provista Unicamente por una
fuente externa de calor. Por otra parte, el craqueo catalitico ademas del calor emplea
una o mas sustancias denominadas catalizadores, capaces de acelerar o retardar en

cierta medida la reaccion quimica que se leva a cabo (Oropeza, 2004)

2.4 RESIDUO DE VACIO

Como se dijo en la seccién 2.3, después que el crudo es procesado por medio de
una destilacion a presion atmosférica, el producto recogido por el fondo es denominado
fraccion pesada del crudo, el cual es un corte obtenido a partir de 350°C de temperatura
aproximadamente. Posterior a esto y para su mejor separacion, se procede a someter
esta fraccion a una unidad de destilacién que opera bajo una presion de vacio; por el
tope de la unidad se obtiene una fracciébn con un rango de temperatura comprendido
entre 350 y 500°C aproximadamente, denominado Gaséleo de Vacio (GOV), por el
fondo se obtiene un producto denominado Residuo de Vacio (RV), cortado a partir de
500°C de temperatura. [Lopéz Ivan, 1996]. Los residuos contienen las moléculas mas

pesadas del crudo y las mas dificiles de tratar.

2.4.1 Caracteristicas fundamentales de las fracciones pesadas de crudos

Las caracteristicas fisicas y quimicas de los gasoleos y residuos de vacio se las
otorga el crudo de procedencia. Entre las caracteristicas principales que definen la
calidad de las fracciones pesadas de crudos, ademas de los grados API explicados

anteriormente, estan:
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2.4.1.1 Valor P

Es un pardmetro que indica estabilidad del producto (350°C+), y se define como
la relacion entre la capacidad de peptizacion y floculacién (precipitacion) de un sistema
conformado por asféltenos y maltenos (Zacarias, 1996). El poder de peptizacion (Po) se
define como la habilidad de un medio aceitoso de mantener los asfaltenos suspendidos
y la relacion de floculacion (FR) es la cantidad minima de hidrocarburos aromaticos que
permiten que los asféltenos permanezcan disueltos en el medio que los rodea
(Rodriguez, 1978). Se dice que un residuo es estable cuando el valor P esta por

encima de la unidad. (Lopéz, 1996).

La expresion que define el valor P, es:

Po
ValorP = — 2.3
FR (2.3)

2.4.1.2 Carb6n Conradson

Es un parametro medido en porcentaje masico y es indicativo de los precursores
de coque presentes en la muestra cuando es sometida a un craqueo térmico. El residuo
de carbon (Speight, 1991), es una propiedad que puede ser relacionada con la

gravedad API del crudo y con el contenido asfaltico del petréleo
2.4.1.3 V50

Es bien conocido que la viscosidad de una mezcla no puede ser facilmente
calculada a partir de la viscosidad de sus componentes. Para minimizar este error la
empresa "Shell" utiliza una regla de conversién, la cual convierte cada viscosidad de los
componentes en unidades V50, esto permite calcular en forma lineal la viscosidad V50,

basado en un balance de masa. Luego este valor de V50 puede ser convertido a
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unidades de viscosidad comercial (Zacarias, 1996]); (Rodriguez, 1978]. Por definicion el

V50 se expresa como:

(2.4)

T +273
V50 =19.2 + 33.5 * Log[Log(n + 0.85)] + 115 * Log| —*———

323

Donde:
T = temperatura de determinacion de p (°C)

u = viscosidad cinemética (cstokes)
2.4.1.4 Asfaltenos

Los asfaltenos, pueden ser interpretados como anillos aroméaticos
policondensados con una cadena lateral parafinica corta, mientras que los mismos
compuestos con una cadena larga pueden ser considerados como aromaticos. La
relacion H/C experimental de los asfaltenos confirma la naturaleza aromatica de esta
especie quimica. Los asfaltenos son sélidos de aspecto marrén oscuro a negro que no
poseen un punto de ebullicibn definido y, normalmente, en presencia de calor, se

descomponen dejando un residuo carbonoso (coque).

Durante la pirdlisis, los aromaticos son descompuestos y por lo tanto, el
contenido de asfaltenos en el residuo aumenta. La mezcla final, compuesta por
aromaticos, asfaltenos, olefinas, diolefinas y parafinas, entre otros, es una tipica
solucion coloidal. En esta, los asfaltenos pueden unirse y flocular o precipitar generando
sélidos carbonaceo. En el caso de los procesos que trabajan bajo el concepto del
craqueo de hidrocarburos como viscorreduccion y el vapocraqueo catalitico, este factor

limita la severidad del proceso.
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2.4.2 Andlisis quimico de los crudos

Para conocer la naturaleza quimica de las diferentes fracciones del crudo,
existen muchos analisis quimicos que se pueden aplicar, entre los que se encuentran

los siguientes:
2.4.2.1 SARA

Aplicado a la fraccion mas pesada del crudo 350 °C+, correspondiente a los
cortes conocido como gasOleo y residuo de vacio, para cuantificar el porcentaje en

masa de las familias de saturados, aromaticos, resinas y asfaltenos.
2.4.2.2 Destilacion Simulada

Se denomina destilacion simulada, al conjunto de métodos que utilizan la técnica
de cromatografia de gases para la determinacion del intervalo y distribucién de puntos
de ebullicion de los hidrocarburos. Los métodos de destilacion simulada se
fundamentan en la separacion cromatografica de los hidrocarburos en el orden de sus
puntos de ebullicion, cuando se usa una columna empacada o impregnada con una
fase liquida no polar y se ejecuta un programa lineal de la temperatura del horno,
permitiendo obtener el porcentaje en peso de producto existente en el rango de
temperatura del mismo. Este ensayo se realiza siguiendo la metodologia propuesta por
la prueba ASTM — D2887/D5307. [Lubkowitz, 1996].

2.5 TECNOLOGIAS PARA EL TRATAMIENTO DE FRACCIONES PESADAS DE
CRUDO

Los hidrocarburos pesados y extrapesados poseen dos caracteristicas que
limitan su aprovechamiento comercial, una es la carencia de fracciones livianas o de

baja gravedad especifica, que se traduce en un bajo valor agregado dentro del
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mercado, y la otra es que poseen valores de viscosidad elevados, lo cual dificulta el

transporte hacia las refinerias.

Las vias tecnoldgicas que se han producido para el mejoramiento de los crudos
pesados y extrapesados se basan en que éstos poseen ya sea un exceso de carbono o
un defecto de hidrogeno, lo que ha llevado al desarrollo de dos tecnologias: las
tecnologias de rechazo del carbdon (coquificacion retardada y flexicoking) que se
caracterizan por generar fracciones pesadas del crudo con wuna relacion
hidrogeno/carbono (H/C) menor a la relacion de origen, y las tecnologias sin rechazo
del carbdn, entre las que se encuentran: térmicas como la viscorreduccion, la
hidrogenacion y el hidrocraqueo. Estas tecnologias tienen la ventaja de generar
productos mas limpios que los de tecnologias de rechazo del carbén y disminuyen
potencialmente los subproductos no deseados como el azufre, los metales y el coque,
en ellas involucran los procesos en donde el crudo reacciona con alguna fuente externa
de hidrégeno, de tal forma, que se genere un producto con una relacion H/C mayor a la

relacion H/C del compuesto de partida. (Pereira y col., 1999)

Pereira y col.(1999) plantea que el contenido de hidrégeno que requieren los
hidrocarburos pesados y extrapesados para convertirse en hidrocarburos mas
convencionales es relativamente pequefio, debido a que requieren la incorporacion de
menos de dos moléculas de hidrégeno a una molécula promedio de 25 atomos de
carbono, razén por la cual se emplea agua como reactivo para transferir su hidrogeno a
los hidrocarburos pesados, de manera de hacerlos mas convencionales. HDHPLUS® y
AQUACONVERSION® son algunas de las técnicas en desarrollo para el mejoramiento
de crudos pesados y extrapesados desarrolladas por PDVSA-Intevep. En la figura 2.2
se puede apreciar la relacion hidrogeno-carbono para diferentes productos:
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FIGURA 2.2. Relacion hidrégeno/carbono para diferentes productos.

Fuente: Pereira, 1998

De igual forma, los procesos para procurar la mejora de un crudo pueden
clasificarse como térmicos, cataliticos, termocataliticos o fisicos. En la tabla 2.2, se
pueden visualizar algunos de los procesos que trabajan bajo las premisas de cada una

de las dos categorias.

A continuacion se explicaran las 2 tecnologias que se consideraron importantes

para el desarrollo de este trabajo:
2.5.1 Viscorreduccién
2.5.1.1 Definicion y Generalidades
En el proceso de viscorreduccion, el objetivo principal es reducir el consumo de

diluente mezclado con el combustible liquido residual, para lograr las especificaciones

de dicho producto. Existen dos versiones de este proceso: la viscorreduccion con
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horno, donde se trabaja a altas temperaturas (entre 480 y 490 °C) y poco tiempo de
residencia (de uno a dos minutos), y la viscorreducciéon con “soaker” (remojo), en el cual
la temperatura de operacion es menor (de 440 a 460 °C), y el tiempo de residencia es

mayor (entre 10 y 20 minutos).

TABLA 2.2

Tecnologias para la conversion y/o mejoramiento de crudos pesados y residuos.

TIPC DE PRQCESO TECNOLOGIA
Yiscorreduccion

Coquificacion (fluida y retardada)
Pirdlisis

Asphalt Coking Tech (ascot)

Cherry-P

Tervahl

Eurska

Craqueo Térmico Fluidizado (FTC)

High Conversion Soaker Cracking (HSC)
Hidroviscorreduccion (con adicion de H2)

TERMICOS
(RECHAZO DE CARBON)

Fluid catalitic craking (FCC}

Deduced Crude Qil Conversion (RCC)
Asphalt residual treating (ART)
Residue Fluid Catalytic (HOC)

Heawy ail treafing (HOT)

Sin adicion de
Hidrégeno
(craguen)

HDH

Asphaltenis bottom cracking (ABC)
CAMNMET hydrocracking

Residum and Vacum Residum desulfurization (RDSNVRDS)
H-Gil

Hyval F

LC-FinmigMicrocat-RC

Isocracking

RCD Unibon (BOC)

Residfining

Resid Hydroconversion (RCH)
UnicrackingH3D

YVebha Combi-Cracking (WVCC)

CATALITICOS

~onadician de Hidrogeno
(Hidrocraqueo/Hidrotratamiento)

i~
L.

Desafaltacion profunda
Desafaltacion con Demesx
solventes (RechazolSolvahl
de carlon) Residum oil supercritical extraction (ROSE)

Fuente: Higuerey, 2001.

La viscorreduccién con “soaker” se caracteriza por la utilizacion de hornos mas
pequefios y menos sensibles a los cambios operacionales, la reduccién del consumo de
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combustible (del 30 al 35 %) y un aumento en el tiempo de las corridas. Este tipo de
proceso presenta un residuo viscorreducido (utilizado para preparar combustible
residual) muy inestable, ademas de una disminucion en la cantidad de destilado en el

separador primario, por lo que su uso se ha visto disminuido.

Entre los productos obtenidos de la viscorreduccidén se pueden mencionar: gases
livianos utilizados en el LPG (gas licuado de petroleo) o como fuente de olefinas a
alquilacién, gasoleo de vacio el cual es utilizado como alimentacion a unidades de
craqueo catalitico, gasolina con un contenido de olefinas entre 40 y 50 %, y gasoéleo con
un alto contenido de aromaticos, el cual es utilizado en las refinerias como diluente del

combustible residual, o al pool de gasoil.

La viscorreducciébn es uno de los procesos mas simples y econdmicos
empleados para disminuir la produccion de residuales e incrementar el rendimiento de
destilados. Como su nombre lo indica, es un proceso que permite reducir la viscosidad
de residuos (atmosféricos y de vacio) a través de reacciones de craqueo térmico de
severidad moderada, con la finalidad de mejorar su manipulacion como combustible y

facilitar su transporte a través de las tuberias.

Los residuos generados en las unidades viscorreductoras, algunas veces, deben
ser diluidos con cortes mas livianos para producir combustibles (fuel oils) de
viscosidades aceptables. El propoésito primordial de la Viscorreduccion es, en
consecuencia, reducir la viscosidad de la carga tanto como sea posible para disminuir el
consumo de estos cortes livianos, los cuales tienen un mayor valor agregado y pueden
ser destinados a otros fines mas rentables. Sin embargo, la extensién de la
viscorreduccion esté limitada por la estabilidad del residuo generado, el cual también
debe reunir ciertas especificaciones comerciales que garanticen su integridad durante el
almacenamiento, uso y transporte. Por otra parte, aunque la economia del proceso
aumenta con la severidad y con la conversion a productos liquidos, éstas ultimas

también estan limitadas por la formacién de coque, el cual causa taponamientos en los
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equipos y las lineas, ademas de originar problemas operacionales en las plantas

viscorreductoras.

En principio, la tecnologia del proceso es simple, y las reacciones térmicas
proceden a bajas presiones, sin catalizador. En la Figura 2.3 se muestra un esquema
simplificado de una de las versiones tipo “soaker” (Remojo) de las unidades

viscorreductoras mas modernas.

=== Gas +
\3 Gasolina

. . Fraccionador
Enfriamiento

430°C
Horno € el Gasoil
Alimentacion I
{a?:'ls;:fl:’;:ico Remojador } _
o de vacio) Bomba _ (Soaker) I E
A-_— —> l P8
(D ey . 1 8
\ / ] 450 °C I\'I' I &
. ' I Residuo
| craqueado
i (fuel oil)
|

FIGURA 2.3. Esquema ejemplificado de una unidad Viscorreductora.
Fuente: Sardella, 2002

Como puede observarse en la figura 2.3, este tipo de unidad viscorreductora
consta basicamente de un horno, una zona de reaccidbn y de una seccién de
fraccionamiento. La carga pasa a través del horno, donde comienzan las reacciones de
cragueo térmico. El efluente del horno es enfriado y posteriormente separado en la
seccion de fraccionamiento para obtener los cortes de gas y nafta, gasoil y residuo
viscorreducido (fuel oil).

En la mayoria de los casos, una parte o la fraccibn completa del gasoil es

mezclada nuevamente con el fluido viscorreducido para obtener un fuel oil de
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viscosidad deseada. La relacién entre la cantidad de gasoil empleado para esta dilucion
y la cantidad del residuo producido se conoce como ganancia de combustible o “fuel
gain”. Esta relacién es empleada como un indicador econémico del proceso. Mientras
menor sea el volumen de destilados medios utilizados en esta mezcla, la ganancia de

combustible del proceso es mayor.

2.5.2 AQUACONVERSION®

2.5.2.1 Origen

El desarrollo de esta tecnologia se debe a la necesidad de generar u optimizar
procesos para el mejoramiento de la extensa reserva de bitimenes o crudos
extrapesados (CXP) que posee Venezuela, los cuales poseen caracteristicas muy
limitantes para su aprovechamiento comercial, como lo son la carencia de fracciones
livianas o de baja gravedad especifica, y los valores de viscosidad elevados, que
generan un elevado costo en su transporte y les condena a un bajo valor de mercado
(Pereira, 1998).

La tecnologia Aquaconversion®, plantea la intervencién adecuada de los
procesos térmicos a fin de inhibir las reacciones de condensacion y polimerizacion que

conducen a la produccion de un sdlido carbonoso (Pereira, 1998).

Aquaconversion o vapocraqueo catalitico se puede definir como un proceso de
conversion moderada de residuos de destilaciébn atmosférica o de vacio y de crudos
pesados, en el cual la generacion de Hidrégeno se realiza a bajas presiones a través
de, probablemente, la disociacion catalitica del agua o por medio de la
deshidrogenacion de la misma carga. Como su nombre lo indica, el proceso se basa en
reacciones de rompimiento de los enlaces C-C, primordialmente alifaticos o alquilicos,

por via térmica que se llevan a cabo en presencia de vapor de agua y catalizadores.
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El empleo de vapor de agua, que en teoria, se utiliza como fuente de Hidrégeno,
y, el uso de catalizadores soportados o ultradispersos, permiten incrementar la
conversién del proceso térmico conocido como viscorreduccién y mantener o mejorar la
estabilidad del crudo o del residuo, dando como resultado productos de mejor calidad

gracias al rompimiento de los enlaces C-C por via térmica y, en teoria, por
hidrogenacion de la carga.

Se supone que el vapocraqueo catalitico es una suma de varios procesos

quimicos que ocurren en el sistema, estos procesos son los siguientes:

1. Rompimiento de los enlaces C-C por via térmica o comunmente llamado craqueo
(thermal cracking).

2. Reformado catalitico selectivo con vapor de agua (catalytic selective steam
reforming).

3. Deshidrogenacion del hidrocarburo o generacion de olefinas.
4. Transferencia de Hidrégeno

En la tabla 2.3 se pueden observar las condiciones tipicas de este proceso:

TABLA 2.3
Condiciones de operacion tipicaen AQUACONVERSION
Variables de operacién Valores tipicos
Temperaturas (°C) 400 - 460
Presiones (psig) 100 - 200
% p de Vapor respecto a la carga <15
_ Preparado a partir de precursores
Catalizador N
cataliticos solubles en la carga.

Fuente: Higuerey, 2001

Dado que las condiciones de operacion de AQUACONVERSION resultaron ser

muy proximas a las de Viscorreduccion, potencialmente se podria lograr una conversion
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mas profunda de este proceso al incorporarle el catalizador y el vapor de agua. Por
tanto puede considerar que Aguaconversion es una version catalitica de la
viscorreduccion, que opera en presencia de vapor de agua. En la figura 2.4 se hace la

comparacion del proceso de AQUACONVERSION con el de la viscorreduccion en
materia de rendimientos y grados API.

I
APl

Viscorreduccion m l

Aquaconversion® .
284 -

Coquificacion m | | | .

I !
0 20 40 60 80 100
RENDIMIENTOS

Coquificacion | API

B Residuo [0 Gasdleo [ | Destilados [l Naft
de vacio medios

FIGURA 2.4 Competitividad actual entre varias tecnologias.

Fuente: Pereira, 1998

2.5.2.2 Caracteristicas del Proceso

El proceso AQC®, emplea vapor de agua para mejorar el crudo extra pesado, a
pesar de su baja capacidad de hidrogenacion, pero la presencia del vapor, aporta como
ventaja apreciable su capacidad de vapocraquear, transfiriendo el hidrégeno necesario

para saturar los enlaces que rompen en el procesamiento y producir por tanto,
fracciones livianas.
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PDVSA-Intevep, desarrolld6 un nuevo sistema catalitico dual consistente en dos
metales no nobles, uno de ellos promueve la formacién de radicales libres de hidrogeno
proveniente del agua y el segundo catalizador minimiza las reacciones de
condensacion, facilitando la adicion de hidrégeno a los radicales olefinicos y aromaticos
(Galiasso, 1998).

Es importante sefialar que a las condiciones de presion y temperatura en que se
desarrollan las reacciones de AQUACONVERSION®, coexisten las reacciones de
radical del craqueo térmico de hidrocarburos. Por lo tanto, se aprovecha la formacion
térmica de esos radicales para desviar parcialmente, mediante la produccion de
radicales provenientes de la disociacion del agua, el craqueo térmico hacia la formacion
de una mayor cantidad de compuestos de menor peso molecular y evitar asi la
aparicion temprana de productos condensados asfalténicos potencialmente inestables.
(Galiasso, 1998).

Para minimizar las limitaciones de acceso a los sitios activos del catalizador,
debido al tamafio de las macromoléculas a convertir, se planteé que en vez de llevar la
molécula al sitio catalitico, sea este ultimo el que llegue a la molécula, por medio de un
catalizador ultradisperso. Esto solo es posible mediante un proceso de “un solo paso”
(once through), donde el catalizador es arrastrado por la carga a convertir y sacado

continuamente del reactor (Galiasso, 1998).
2.5.2.3 Aplicaciones

La tecnologia puede ser aplicada a boca de pozo, en el area de la produccion de
crudos extrapesado para su mejoramiento en cuanto a sus caracteristicas fisicas,
viscosidad y densidad, con un esquema de proceso que se muestra en la figura 2.4.
(Pereira, 1998)

La tecnologia también puede ser aplicada en refineria para las fracciones
pesadas de crudos, ya sea en residuo o gaséleo de vacio. La tecnologia
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AQUACONVERSION® es utilizada para gaséleo de vacio, como proceso selectivo hacia
destilados medios, como la nafta, kerosene (jet fuel ) y diesel, empleando el catalizador
dual ya mencionado, en un reactor tubular de lecho fijo en flujo ascendente, para
condiciones moderadas de operacion, con el uso de agua como medio hidrogenante.

En la figura 2.5 se muestra el proceso de AQC aplicado a boca de pozo:

Destilados
Diluente T virgenes
. »_ GOV
L virgen T “

Columna

Recuperacién £
diluente £

Reactor &
ac £

N : Est
r 3

1 _ Recuperacion
Vapor |_catalizador
Fig. 4-. Esguema AGC a boca de poza. Preparacién Reciclo

catalizador catalizador

— Crudo
mejorado

FIGURA 2.5. Diagrama de flujo del proceso AQUACONVERSION® aplicado a boca
de pozo. Fuente: Pereira, 1998

2.6 CINETICA QUIMICA

La cinética quimica (Smith, 1981), es el estudio de la velocidad y de los
mecanismos bajo los cuales una especie quimica es convertida en otra. La velocidad,
es la masa en moles, de un producto generado o de un reactante consumido por unidad
de tiempo. El mecanismo, es una secuencia de eventos quimicos individuales, cuyo

resultado, es el producto observado de la reaccion.

No es estrictamente necesario conocer el mecanismo de una reaccion para llevar
a cabo el disefio de un reactor (Smith, 1981). Lo que si es realmente necesario, es una

ecuacion que satisfaga el evento estudiado.
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Es muy importante resaltar que la cinética quimica es hoy por hoy un estudio
puramente empirico y experimental, pues a pesar de la gran cantidad de conocimientos
sobre quimica cuantica que se conocen, siguen siendo insuficientes para predecir ni
siquiera por aproximacion la velocidad de una reaccién quimica. Por lo que la velocidad

de cada reaccion se determina experimentalmente.
2.6.1 Velocidad de reaccion

Se define la velocidad de una reaccién quimica como la cantidad de sustancia
formada (si se toma como referencia un producto) o transformada (si se toma como
referencia un reactivo) por unidad de tiempo. La velocidad de reaccion no es constante.
Al principio, cuando la concentracion de reactivos es mayor, también es mayor la
probabilidad de que se den choques entre las moléculas de reactivo, y la velocidad es
mayor. A medida que la reaccidon avanza, al ir disminuyendo la concentracién de los
reactivos, disminuye la probabilidad de choques y con ella la velocidad de la reaccion.
La medida de la velocidad de reaccién implica la medida de la concentracién de uno de
los reactivos o productos a lo largo del tiempo, esto es, para medir la velocidad de una
reaccion se necesita medir, bien la cantidad de reactivo que desaparece por unidad de

tiempo, o bien la cantidad de producto que aparece por unidad de tiempo.

La velocidad de reaccion (ra) es la cantidad de un componente seleccionado, A,
que se convierte o produce por unidad de tiempo, por cantidad unitaria de una variable
de referencia, y, en un sistema que reacciona quimicamente. Se define de la siguiente

manera (Perry, 2001):

1 dNa
r,=——— (2.5)
y dé
Por definicién, ra es negativa, si A se refiere a un reactivo, en tanto que sera
positiva, si A se refiere a un producto de la reaccién. Aunque siempre se utilicen
unidades molares para medir cantidades convertidas del componente, también se
33
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emplean unidades de masa. La variable de referencia vy, en reacciones de fluidos

homogéneos es casi siempre el volumen del fluido reaccionante V o del reactor Vr.

Cuando el volumen del sistema de fluido reaccionante se mantiene constante, la
ecuacion (2.5), se simplifica a (Perry, 1992):

dCa
ry=—— 2.6
"= 40 (2.6)
En donde Ca es la concentracion del componente Ay 6 es el tiempo. Se puede

escribir una expresion general de velocidad para el componente i, como sigue (Perry,
1992):

r, =f(C,T,P,m) (2.7)
En este caso, C representa las concentraciones de los reactivos, T es la

temperatura, P es la presion total y m incluye otros parametros, como por ejemplo la
concentracion del catalizador en reacciones catalizadas.[Levine |. 1985]

2.6.2 Factores que influyen en la rapidez de reaccién

Existen varios factores que afectan la velocidad de una reaccion quimica: la

concentracion de los reactivos, la temperatura, la existencia de catalizadores.

2.6.2.1 Concentracioén

Los primeros estudios en cinética (Smith, 1981), determinaron, que existe una
relacion muy simple entre la velocidad de reaccion y las concentraciones de los
reactantes. Por lo que, en lo que respecta a las concentraciones de los reactivos A,

B,C, .... E, la expresion de velocidad para una reaccion irreversible simple es:
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r, = kC3.Ch.CE....Ce (2.8)

Donde k, a,b,c...e son constantes. La constante k, es la constante de velocidad
de la reaccion, o la velocidad especifica de la reaccién, ya que k es la velocidad si todas
las concentraciones son unitarias. En general, la constante de velocidad depende de la

temperatura y la presion.

Las otras constantes, son el orden de la reaccién respecto a cada una de las
reactantes A, B, C,...E. No es necesario que el orden y el coeficiente estequiométrico

de la especie siempre sean iguales.

El orden de la reaccion total es la suma de los exponentes de la ecuacion (2.8),
determinados empiricamente, y no necesariamente son numeros enteros. (Smith,
1984).

2.6.2.2 Temperatura

Con muy pocas excepciones, la velocidad de las reacciones aumenta con la

temperatura. Ver figura 2.6:

K (1/s™)

T (K)

FIGURA 2.6. Variacién de la constante cinética de velocidad con la temperatura
Fuente: LEVINE, 1985
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En 1889, Arrhenius demostré que los datos de la constantes k (T) para muchas

reacciones podian ajustarse por la expresion (PERRY, 2001):

—-Ea

k = AeRT (2.9)

Donde A es el factor de frecuencia, Ea es la energia de activacién, R es la
constante universal de los gases ideales y T es la temperatura. Aplicandole el logaritmo
natural a la ecuacion 2.9, esta queda (CASTELLAN, 1987):

Ink=InA—£2 (2.10)
RT

Es evidente, que determinando el valor de k a varias temperaturas y
representando en un grafico el In(k) en funcién al inverso de la temperatura 1/T y
trazando la mejor recta, se obtendra la energia de activacion determinando la pendiente
de la recta la cual es Ea/R y el factor de frecuencia “A” seria el corte con el eje de la

ordenada. (Ver figura 2.7):

In (K)

Pendiente = -Ea/R

1T (k7)
FIGURA 2.7. Linealizacién de la expresion de Arrhenius
Fuente: Perry 2001

36



% PDVSA

INTEVEP

Capitulo Il: Marco Teo6rico

Se ha verificado empiricamente (Foggler, 2001), que la ecuacién de Arrhenius da
el comportamiento con la temperatura de la mayoria de las constantes de velocidad de
reaccion hasta donde permite la precision experimental, dentro de intervalos de

temperatura relativamente amplios.

La energia de activacion (Foggler, 2001), se ha considerado como la energia
minima que deben poseer las moléculas de los reactivos para que ocurra la reaccion.
Segun la teoria cinética de los gases, el factor EXP(-Ea/RT) da la fraccion de las
colisiones entre moléculas que juntas tienen esta energia minima Ea. Aunque esta
podria ser una explicacion elemental aceptable, otras teorias (teoria del estado de
transicion, teoria de las colisiones) sugieren que Ea no es mas que un parametro

empirico que correlaciona la velocidad de reaccién especifica con la temperatura.

La interpretacion del factor de frecuencia A (Laidler, 1950), es que para
reacciones de orden mayor de uno, es igual a la frecuencia de las colisiones entre las
moléculas de los reactantes. Sin embargo, algunos autores, sugieren que el nombre
“factor de frecuencia” no es muy preciso ya que solamente en el caso de reacciones
unimoleculares el valor de “A” posee dimensiones de frecuencia (s-1). La ecuacion de
Arrhenius es una de tres variantes de una ecuacion mas general que representa la
dependencia de la constante cinética con la temperatura. Las otras dos variantes que le
dan una interpretacion a la ecuacion general son la teoria de colisiones y la teoria de

Eyring o teoria del complejo activado o teoria de la velocidad absoluta.
2.6.2.3 Catdlisis y catalizadores
La catalisis es el proceso a través del cual se incrementa la velocidad de
reaccion quimica. El proceso de catdlisis implica la presencia de una sustancia

denominada catalizador.

Un catalizador (Cavani, 1997), es una sustancia o una mezcla de sustancias, que

bien como se dijo anteriormente incrementa la velocidad de una reaccidén quimica. Esto
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lo logra, proveyendo a la reaccion un camino alternativo mucho mas rapido sin la
modificacion de los factores termodinamicos gracias a la disminucién de la barrera
energética o disminucion de la energia de activacion de la reaccion (Ea). Los
catalizadores mejoran la selectividad del proceso, reduciendo la obtencion de productos
no deseados. Otra caracteristica importante de los catalizadores, es que al final del
proceso catalitico, este se encuentra en la misma cantidad y, generalmente inalterado

en sus propiedades fisicas y quimicas.

Existen catalizadores homogéneos, que se encuentran en la misma fase que los
reactivos (por ejemplo, el hierro Il en la descomposicion del peréxido de hidrogeno),
catalizadores heterogéneos, que se encuentran en distinta fase (por ejemplo la malla de

platino en las reacciones de hidrogenacion) y catalizadores dispersos.

El uso de catalizadores dispersos, ofrece una solucién interesante en el area de
mejoramiento de crudos pesados y de residuos (Panariti, 2000). De hecho, este tipo de
catdlisis ofrece las ventajas de los procesos en “slurry” con las ventajas de los procesos
de conversion por rechazo de carbon en términos de flexibilidad y alto desempefio, lo

cual es caracteristico en los procesos de adicién de hidrogeno.

Grandes niveles de dispersion del catalizador, lo cual promueve enormemente la
adicion de hidrégeno en la carga, pueden ser alcanzados mediante la introduccion a la
alimentacion de polvos finamente divididos o de compuestos solubles en agua o en

aceite.

La especie activa del catalizador, normalmente es un metal sulfurado, en donde
este, se genera in situ mediante descomposicion térmica del precursor catalitico. En la
hidroconversion de crudos pesados o residuales, el uso de la catélisis dispersa,
generalmente requiere altas temperaturas y presiones. De hecho, la actividad catalitica
de estos catalizadores y/o aditivos usados en esta clase de procesos, no va mas alla de

las reacciones de craqueo.
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2.7 REACTORES QUIMICOS

El término reactor quimico es aplicado a cualquier equipo que sirva para llevar a
cabo una reaccion quimica, en otras palabras, para convertir compuestos moleculares
en otros compuestos moleculares. Sin embargo, esta terminologia se limita al caso en
que se lleva a cabo una conversion quimica con el proposito de producir uno o0 mas
compuestos quimicos predeterminados o remover uno 0 Mas compuestos de una
mezcla. Por otra parte, esta definicidn excluye sistemas que llevan a cabo reacciones

quimicas con otros propdsitos, como la generacion de energia, por ejemplo.

Al realizar un intento de identificar el equipo especifico utilizado para llevar a
cabo una conversidon quimica, resultaria sorprendente la variedad de formas y tamafios
existentes. A primera vista, pareciera que todo intento de clasificar los reactores
quimicos es inutil y que cada unidad encontrada en la practica puede ser considerada

coOmo un caso especial.

Sin embargo, todas las unidades tienen una funcién en comuan que es la de llevar
a cabo una transformacion quimica. Por lo tanto, al referirse a las principales
caracteristicas de una reaccion quimica, se esta en capacidad de definir ciertos criterios
gue sirvan de base para la clasificacion. De hecho, ningan andlisis sistematico de la
operacion de estas unidades puede ser realizado sin que primero se les clasifique en un
namero de tipos claramente caracterizados, con los que las unidades industriales

puedan ser identificados ( Trambouze, 1988).

2.7.1 Clasificacion de reactores

La caracteristica mas aparente a escala macroscopica es la referida al tipo de
fases presentes en el reactor. Esto permite realizar una distincion preliminar entre los

siguientes casos:

e Sistemas Homogéneos (monofasicos).
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El medio de reaccién consiste en una fase gaseosa o liquida.

e Sistemas Heterogéneos (multifasicos).

Se pueden encontrar varias fases.

Un segundo criterio para la clasificacion esta en cierto grado determinado por las
demandas practicas de operacion de los procesos quimicos. De esta manera se puede
distinguir entre operaciones discontinuas (batch) y contintas. La operacion discontinua
implica la alimentacion de los reactantes al reactor adecuado y dejar que la conversion
quimica tenga lugar en funcién del tiempo. Estas unidades son catalogadas como
sistemas cerrados, porque, en el intervalo de tiempo en que la reaccion ocurre, no entra
ni sale material del sistema. En contraste, las unidades continuas, catalogadas como
sistemas abiertos, estan equipadas con una 0 mas entradas para introducir los

reactantes, y una o mas salidas a través de las cuales los productos son removidos.

Considerando una operacion continua, las distintas fases involucradas fluyen
dentro del reactor, desde los puntos de entrada hasta los puntos de salida. Este flujo
interno puede asumir varias formas, evidentemente dependiendo de la forma del
equipo. Esto conlleva a la definicién de tipos de flujo caracteristicos, con los cuales los
casos encontrados en la practica pueden ser comparados y algunas veces
identificados. Estos flujos caracteristicos, que deben ser catalogados como modelos

ideales, son de dos tipos:

e Flujo pistén, como el que se obtiene cuando un fluido no viscoso se hace pasar
a través de un tubo a alta velocidad.

¢ Flujo a través de un tanque perfectamente mezclado.

Estos dos modelos de flujo, que son muy distintos en términos de estructura,
influencian el progreso de una transformacién quimica en un reactor de maneras
substancialmente diferentes. Considerando los cambios ocurridos a un compuesto

quimico que entra a un reactor modelo de cada tipo de flujo. En el caso de un reactor
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tubular, el compuesto quimico avanza simultdneamente con su entorno a lo largo del
tubo, y es progresivamente convertido. Esto implica el establecimiento de un perfil

decreciente de concentracion del reactante entre la entrada y la salida del reactor.

En contraste, en el caso de un tanque perfectamente mezclado, el reactante
que entra al reactor es inmediatamente insertado en un entorno (medio de reaccion)

gue tiene una composicion idéntica a la de la corriente de salida del reactor.

2.7.1.1 Reactores mezcla completa

Debido a que este estudio se llevé a cabo en un reactor de este tipo, entonces,
se procedera a enfocarse en el estudio de esta clase de reactores. El reactor mezcla
completa (Foggler, 2001), es un reactor, que normalmente trabaja en régimen de flujo
continuo y en estado estacionario, de modo tal, que siempre se encuentre muy bien
mezclado. Como resultado de esto, el RMC se modela sin variaciones espaciales en la

concentracion, temperatura o velocidad de reaccion en todos los puntos del recipiente.

Puesto que la temperatura y la concentracion son idénticas en todo el interior del
recipiente de reaccion, son también las mismas en el punto de salida. Asi pues, la
temperatura y la concentracion en el flujo de salida, se modelan como iguales a las que
imperan en el interior del reactor. En los sistemas en los que el mezclado se aleja
mucho de la idealidad, el modelado bien mezclado no es apropiado y hay que recurrir a
otras técnicas de modelado, como distribuciones de tiempo de residencia, para obtener

resultados significativos.

2.7.1.2 Reactores tipo Columna de Burbujeo

En los rectores tipo columna de burbujeo (lecho ebullente), el gas es dispersado

a través de una columna de liquido que puede contener particulas suspendidas de

catalizador. En estos reactores, el momento es transferido a la fase liquida por el

movimiento de las burbujas de gas. Usualmente se utilizan particulas de catalizador
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finamente divididas. La operacién es llevada a cabo usualmente en columnas con
relaciones L/D (Longitud/Diametro) de 4 -10. El reactor debe ser operado de manera
semi-continua para la conversion de un reactante liquido o de manera continua para la
reaccion entre reactantes gaseosos Yy liquidos (Martinez Max, 2006).

Las grandes plantas continuas no pueden operar con el volumen que puede
manejar el impulsor de un reactor agitado y de ahi que se utilicen reactores cilindricos
con el liquido siendo agitado por el gas (Ramachandran, 1983). Este tipo de reactores
es comunmente empleado en procesos de mejoramiento de crudos pesados debido a
gue en estos se pueden alcanzar tiempos de residencia suficientemente altos. En estos
procesos el catalizador puede ser un sélido o una emulsién miscible en el crudo. La
figura 2.7 muestra el diagrama esquematico de un reactor tipo columna de burbujeo

empleado para mejoramiento de crudos pesados

FIGURA 2.8. Reactor tipo columna de burbujeo

2.8 PROCESOS DE SEPARACION: FLASH

En la mayoria de los procesos quimicas, se utilizan o se producen mezclas que
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valor o porque alguno de ellos sean perjudiciales o inconvenientes. Asi, la finalidad de
los procesos de separacion es purificar soluciones y existe una cantidad limitada de

métodos para lograrlo (Treybal, 2001).

Segun la forma en la que se realiza la separacion, hay varios tipos de destilacion:
operacion en una sola etapa o0 evaporacion instantanea, destilacion diferencial y
destilacién de multiples etapas donde el equipo corresponde bien sea a columnas de
platos, los cuales se consideran como etapas, y columnas empacadas, donde la altura
del empaque es equivalente a un numero de etapas imaginarias. A continuacién se
explicara detalladamente la evaporacion instantanea por ser esta el foco de atencion

del trabajo.

La evaporaciéon instantdnea (Flash), es una operacion de una sola etapa en
donde se evapora parcialmente una mezcla liquida, se permite que el vapor alcance el
equilibrio con el liquido residual y se separan y eliminan del aparato las fases vapor y

liquido resultante.

Con relacion a la naturaleza y estado de las sustancias que se quieren separar,
es conveniente mencionar que, la mezcla puede estar en estado liquido o gaseoso, y
puede estar conformada por dos o mas componentes, por lo cual es imprescindible
analizar previamente la relacion liquido-vapor de los componentes de la mezcla, de tal
manera que se puedan definir las condiciones de operacion necesarias para lograr la

separacion.

Los calculos Flash se requieren para determinar el estado de cualquier corriente
de proceso luego de una transformacién fisica o quimica. Esto ocurre después de la
remocion o adicion de calor, un cambio en la presion o en la composicion debido a una
reaccion. Por consiguiente, han surgido modelos matematicos que describen el

comportamiento de esta unidad (Lorenz, 1997).
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2.9 SIMULACION DE PROCESOS QUIMICOS

La optimizacion y el control de sistemas de proceso comunmente requieren un
modelo que describa apropiadamente el comportamiento del proceso. Para elaborar
estos modelos se puede partir de las leyes fundamentales para hallar un sistema de
ecuaciones que describa el comportamiento del sistema o emplear una aproximacion
lineal del sistema que lo describa en las cercanias de los puntos normales de
operacion. Los primeros pueden ser dificiles de desarrollar si no se entiende a la
perfeccion el proceso que se quiere modelar, adicionalmente el modelo resultante
puede llegar a ser altamente complejo y puede tener varios parametros cuyo valor se
desconoce. Los segundos, en cambio, pueden ser desarrollados facilmente, aunque su
descripcion del sistema puede ser insuficiente para los objetivos de disefio o de control
buscados.

Para simular operaciones unitarias se utilizaron inicialmente modelos
macroscopicos que solo relacionaban las condiciones de operacion del equipo, los
cuales tenian la enorme dificultad de no brindar ninguna informacion de sus
dimensiones fisicas, por lo cual sirven en la actualidad Unicamente para el disefo
conceptual. Los modelos de parametro distribuido o de gradiente multiple se basan en
leyes de conservacion y emplean balances de materia y energia en volimenes de
control diferenciales dentro del equipo. Los balances son ecuaciones diferenciales
parciales que involucran las dimensiones fisicas de las unidades de proceso en forma
de limites de integracién y por ello este tipo de modelos se emplea para el disefo
detallado de equipos. (Kulikov, 2005)

La simulacién en estado estacionario ha sido Gtil para el disefio y la evaluacion
de equipos de proceso e incluso plantas completas y en ocasiones se extiende su
aplicacion a condiciones de operacion que pueden estar cambiando en el tiempo. Sin

embargo esta extension no es posible cuando se tratan procesos por lotes o semilotes

porque la variacion temporal de las condiciones de operacion hace necesaria la
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era percibida como una herramienta dificil de emplear que requeria de equipos de alta
tecnologia para realizarla y resultaba dificil justificar econOmicamente su utilizacion. Sin
embargo, las nuevas generaciones de simuladores dinamicos para computadores
personales han puesto en las manos de los ingenieros quimicos una herramienta facil
de configurar que es rapida y confiable, aunque en ocasiones sus licencias tienen un
elevado costo. (Kulikov, 2005)

La modelacién dinamica de cualquier operaciéon unitaria que emplee fluidos por lo
general genera el mismo tipo de ecuaciones: los balances de materia y energia,
algunas relaciones adicionales del proceso, obtenidas a partir de relaciones
termodinamicas, y unas restricciones dependiendo de la seguridad del proceso o de los
requerimientos en las corrientes de producto, lo cual da como resultado un sistema de
ecuaciones algebraico-diferenciales. Al integrar estas ecuaciones a un proceso
completo la dimensién del sistema de ecuaciones se incrementa aunque no el tipo de

ecuaciones, debido a que todas ellas provienen de los mismos balances.

La simulacion permite observar el comportamiento de equipos bajo condiciones
gue podrian ser peligrosas o que se cree podrian serlo, asi permite reconocer la mejor
forma de evitar o solucionar potenciales situaciones de riesgo, verificar rangos y
condiciones de operacion de los que se dudaba (por provenir quizas de normas
heuristicas) y ademas permite ajustar puntos de control mas cercanos a los limites

reales del proceso.
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lll. MODELOS MATEMATICOS

Con el propdsito de describir la cinética de AQC, se debe obtener un modelo
matematico expresado con las variables propias de la cinética de las reacciones
guimicas, como concentracién y temperatura de reaccion. Una vez definido el modelo
se deben obtener las constantes de velocidad y energias de activacion de las
reacciones involucradas.

A continuacién se presentan los modelos matematicos empleados en la
programacion del reactor, asi como los correspondientes algoritmos de célculo para la

resolucion del modelo.

3.1 DIAGRAMA DE BLOQUE A SEGUIR PARA LA OBTENCION DE LOS MODELOS
MATEMATICOS.

Para obtener los modelos matematicos, se va a seguir una serie de pasos como:
definir la alimentacion y los pseudocomponentes, proponer un sistema de reaccion,
construir los modelos matematicos, optimizar las constantes, validar los resultados. En
la figura 3.1 se muestra un diagrama de bloques simplificado con cada uno de esos

pasos.

3.2 CONSIDERACIONES PRELIMINARES

Con el fin de obtener un modelo cinético simplificado para el proceso fueron

tomadas las siguientes consideraciones:
1. EIl reactor mezcla completa funciona bajo condiciones ideales, esto implica que
todos los célculos de los pardmetros cinéticos absorben los errores que significa

suponer ideal un RMC.

2. Reactor isotérmico.
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DEFINIR LA ALIMENTACION Y LOS
PSEUDOCOMPONENTES

CONDICIONES DE OPERACION Y
CANTIDADES PRESENTES

\ 4

PROPUESTA DEL ESQUEMA DE
REACCION

h 4

CONSTRUCCION DEL MODELO
MATEMATICO

OPTIMIZACION DE LAS
CONSTANTES DE VELOCIDAD

ANALISIS DE LAS CONSTANTES
DE VELOCIDAD

\ 4

CONSTRUCCION DEL MODELO
FINAL

\ 4

VALIDACION DEL MODELO CON
DATOS EXPERIMENTALES

\ 4
MODELO FINAL

FIGURA 3.1. Diagrama de flujo para la obtencion de los modelos cinéticos
Fuente: propia.
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3. Volumen constante en el sistema de reaccion.

4. Se trabaj6é con pseudocomponentes basados en los cortes de destilacion simulada.

5. El orden de las reacciones se fija desde un principio como pseudoprimer orden.

6. Reacciones irreversibles.

7. Equilibrio de fases.

8. El sistema opera en forma continua.

9. Las reacciones consideradas se producen en la fase liquida debido a que, a las
condiciones de operacion, los hidrocarburos se encuentran principalmente en esta

fase.

3.3 PSEUDOCOMPONENTES DEL MODELO

Como se dijo en el capitulo I, los crudos son mezcla de millones de compuestos,
lo cual implica, que si se desea caracterizar cada uno de ellos, el investigador se
enfrentara con una tarea practicamente imposible. Por lo cual, se utilizan andlisis que

se realizan para caracterizar un crudo por familias quimicas presentes en este.

En este caso el analisis utilizado es el de la destilacion simulada. Con esta
prueba, las familias quimicas se toman de acuerdo a su punto de ebullicién; es decir, el
namero cercano a infinito de componentes puede ser representado como una mezcla

multicomponente que contiene un numero finito de pseudocomponentes.

A partir de la informacion experimental, de la teoria y de estudios anteriores se
realiza la seleccién adecuada del numero y tipo de pseudocomponentes a utilizar y se

proponen el conjunto de reacciones en serie y/o paralelo factibles que permitan
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describir la cinética del proceso. Para definir los pseudocomponentes, se realiza una
clasificacion a nivel de proceso donde se obtiene producto liquido y gas, el primero de
ellos se puede fraccionar segun la curva de destilacion en componente comun de los
hidrocarburos. En la tabla 3.1 se muestran los pseudocomponentes empleados para la
carga del proceso. En el apéndice A y B se pueden observar las caracteristicas de la
alimentacion (residuo de vacio, tabla A.4) y el andlisis de destilacion simulada

respectivamente (tabla B.1).

TABLA 3.1
Pseudocomponentes utilizados en el estudio cinético de la alimentacion
NOMBRE RANGO DE EBULLICION

Residuo de vacio 500°C*
Gasoleo de vacio 350-500°C

Diesel 210-350°C

Nafta IBP-210°C

Gases IBP”

A partir de los pseudocomponentes seleccionados se proponen el conjunto de

reacciones posibles a fin de establecer un esquema de reaccion.

3.4 ESQUEMA DE REACCION

La alimentacion del proceso es un residuo de vacio. Dicha carga se obtiene de
un corte a una temperatura de 480°C". A dicha temperatura y siguiendo los rangos de
ebullicion presentados en la tabla 3.1, se plantea como reactivos los
pseudocomponentes de residuo de vacio y de gaséleo de vacio aunque este ultimo se
encuentra en una pequefia proporcién. Las reacciones se plantearon siguiendo un

estudio anterior, el cual arrojo buenos resultados (Sardella, 2002):

49



& PDVSA

INTEVEP

Capitulo Ill: Modelos Matemaéaticos

Residuo de vacio X  a*Gaséleo de vacio
Residuo de vacio = b*Diesel

Residuo de vacio —kf c*Nafta

Residuo de vacio %  d*Gases

Gasbleo de vacio S e*Diesel

Gasodleo de vacio —S f*Nafta

Gasdleo de vaci6 —  g*Gases

Donde:
K1,k2,k3,...kj: representan las constantes de velocidad de las reacciones
a, b, c, d, e, f, g: coeficientes estequiométricos.

Ademas del residuo de vacio, se alimenta al sistema vapor de agua, nitrégeno y

un catalizador disperso para acelerar la reaccion.
3.5 CONSTRUCCION DE LA EXPRESION MATEMATICA

Para el conjunto de pseudocomponentes, se plantea la velocidad de reaccién de

cada compuesto presente en el modelo, de la siguiente manera (Fogler, 2001):

r, =ij*Ci*a (3.2)
Donde:
ri: velocidad de reaccién de cada pseudocomponente (mol/h*L).
Ci: concentracion de cada reactivo que se esta consumiendo (mol/L).

o : Coeficiente estequiométrico.

Por lo cual, para cada pseudocomponente, siguiendo las reacciones anteriores,
la velocidad de reaccion queda expresada de la siguiente manera:

L =—(k +k,+k, +k,)*C, (3.2)
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r=a*k *C, - (k. +k, +k,)*C, (3.3)
r,=b*k,*C, +e*k, *C, (3.4)
r, = c*k,*C, + f *k, *C, (3.5)
r,=d*k,*C,+g*k,*C, (3.6)

Los numeros que se aprecian como sub-indices representan los siguientes

compuestos:

: Residuo de vacio.
: Gasoleo de vacio.
: Diesel.

. Nafta.

. Gases.

: Agua.

~N o 0o b~ WODN P

: Nitr6geno

3.5.1 Tipo de reactor

En PDVSA-Intevep se realiz6 un estudio detallado referente al reactor que se
encuentra en la plata C de AQUACONVERSION (Paiva, 2007). EI mismo consistio en
determinar el comportamiento de dicho equipo. Como resultado se obtuvo que el
reactor es de mezcla completa de tipo burbuja, siendo su ecuacién de disefio la

siguiente (Fogler, 2001):

v, =0T (3.7)

Donde:
V_: volumen de reaccion en fase liquida (L).
fio: flujo molar de i hacia el sistema (mol/h).

fj: flujo molar de i que sale del sistema (mol/h).
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El flujo molar no es méas que el producto de la concentracion de la especie j y el

flujo volumétrico (Fogler, 2001):

fi = Ci *QL (3.8)

Donde:
Ci: concentracion del componente i (moles/L).

Q.: Flujo volumétrico en fase liquida (L/h).

3.5.2 Volumen de reaccién

Como las reacciones ocurren en fase liquida, se necesita determinar el volumen

en dicha fase que se encuentra en el reactor. Para ello se utiliza la siguiente expresion:

V, =V, *(1-¢) (3.9)

Donde:
V+: volumen total del reactor (L).

¢ Fraccion Volumétrica de Gas (Hold up)

3.5.2.1 Fracciéon Volumétrica de Gas (Hold up)

La fraccion volumétrica de gas se define como el porcentaje por volumen de gas
en la mezcla de dos fases dentro de columna, es decir, es la fraccidbn de gas en el
reactor. Tiene dos aplicaciones principales, una es que da a conocer la fraccién
volumica de las fases presentes en el reactor y por ende el tiempo de residencia, y la
otra es que permite el calculo del area interfacial y la tasa de transferencia de masa de
la fase liquida y gaseosa, esto siempre que se conozca el didmetro de la burbuja. La
fraccion volumétrica de gas depende principalmente de la velocidad superficial del gas y
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frecuentemente es muy sensible a las propiedades fisicas del liquido. (Shah y col.,
1982)

Se han propuesto numerosos modelos empiricos y tedricos para la prediccion de
la retencién de gas. Para este trabajo se utilizo una correlacién determinada en el
estudio fluido-dinamico que realizé Paiva y compafiia en el 2007 a partir de datos

experimentales arrojados por el mismo reactor (Paiva, 2007):

*U
P B (3.10)
1+0.1679*b
Donde:
Ug: velocidad superficial del gas (cm/s).
a, b: Constantes de la correlacion de Hold Up.
Para la velocidad del gas:
U, = ﬂi*ctw (3.11)
Zo*(dr)?
(@

Donde:
Qgq: Flujo volumétrico del gas (L/h).
dr: Diametro del reactor (m).

ctt3: Constante que permite obtener una velocidad en cm/s. ctt3=2.77*10

Seguidamente se sustituyen las ecuaciones 3.8 y 3.9 en la 3.7 y ademas se
agrupan con las velocidades de reaccion para cada componente (3.2-3.6), obteniendo

las expresiones matematicas que rigen al reactor:

(ClO _Cl)*QL - B
VT*(].—&') +[_(kl+k2+k3+k4) Cl]_o (312)
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(Cz0 _CZ)*QL
+

V: *(1-¢) a*kl*cl_(k5+k6+k7)*c2]:0 (3.13)
C, -C))*
( 3 3)* QL +[b*k2*cl+e*k5*cz]=0 (3.14)
Vi *(l-¢)
c, -C,)*
( 4 2)FQL +[C*k3*Cl+ f *ke*cz]zo (3.15)
VT*(l_‘c")
(C5 _Cs)*QL
o + d*k *C + *k *C :O 316
VT*(l_g) [ 4 1 g 7 2] ( )

Para determinar las concentraciones de cada pseudocomponente, asi como el
flujo volumétrico en fase liquida, es necesario conocer con exactitud dichos valores en
esa fase. Como la alimentacion es una mezcla en fase vapor-liquido se asumié un flash
a la entrada del reactor, ya que una de las funciones de dicho equipo es determinar o
separar las fases. En la figura 3.2 se puede observar la funcion que realiza el flash a la
entrada del reactor. Para ello es necesario buscar los modelos mateméaticos necesarios

para representar el funcionamiento de un flash.

CARGA

v

Flash

R-01
P.T.21, PropCrit

N

B o o S e v v ]

a5 ™ % % % % %

K

Y

FIGURA 3.2. Esquema del flash a la entrada del reactor

54



% PDVSA

INTEVEP

Capitulo Ill: Modelos Matemaéaticos

3.6 SUPOSICIONES INICIALES PARA MODELAR EL FLASH

Se presentan a continuacion las distintas suposiciones que se consideraron

necesarias para delimitar la modelacion del separador flash:

1. La temperatura interna es uniforme porque el sistema esta en equilibrio dinamico.
2. Las perdidas de calor al ambiente son despreciables.

3. Opera en estado estacionario; es decir, la masa que entra es igual a la masa que
sale.

4. Se conoce como datos de entrada, la composicion y condicion de la alimentacién
al separador, asi como la temperatura y presion del sistema, y se desea determinar

las composiciones, condiciones y flujos de las corrientes efluentes de vapor y liquido.

3.7 MODELOS MATEMATICOS QUE DESCRIBEN EL COMPORTAMIENTO DE UN
FLASH

Existen numerosos modelos en la bibliografia creados para describir el
comportamiento de los separadores. Entre los que se encuentra el algoritmo descrito
por Michelsen (1981), el de Gani y Col (1985) y el de eckert y kubicek (1993). Sin
embargo, algunos de ellos corresponden originalmente a la representacion de columnas
de destilacién por etapas y la descripcion del comportamiento dinamico, por lo que las

técnicas y metodologias de resolucion difieren en las requeridas para simular un flash.

Uno de los principales modelos utilizados para simular un flash en estado
estacionario, es el publicado por Boston y Britt en 1978. En su trabajo consideraron los
posibles tipos de problemas que se pueden estudiar tomando en cuenta los datos
especificados, definieron el algoritmo de resolucién y se enfocaron en la seleccion de

las variables de iteraciéon y el procedimiento de convergencia.

Para la resolucion de los flash, se toma como punto de partida un conjunto de

ecuaciones que describen completamente el equipo. Es importante tomar en cuenta
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gue cuando se trabaja en estado estacionario, las variables empleadas se mantiene
constantes en el tiempo, por lo que, si se realiza un balance de materia a un volumen
de control determinado, se obtendra que la cantidad de masa que sale es igual a la que
entrd, de tal manera que no hay posibilidad de acumulacion de materia en el interior del
volumen de control. Al aplicar estas restricciones se tiene que el conjunto de

ecuaciones que determinan el comportamiento del flash se muestran a continuacion:
o Balance global de materia
F=V+L (3.17)
Donde:
F: flujo molar de la alimentacion (mol/h).

L: flujo molar de liquido en la corriente de salida (mol/h).

V: flujo molar de vapor en la corriente de salida (mol/h).

o Balance de materia para cada componente:

F*z=V*y. +L*x, 1=1..N, (3.18)

Donde:
z: Composiciéon molar de la alimentacion.
x: Composicion molar de la fase liquida.
y: Composicién molar de la fase vapor.
I: Componente de la mezcla.
N: numero de componente de la mezcla.

o Relacion de equilibrio

y, =Ke, *x, i=1..N, (3.19)
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Donde:
Ke: constante de equilibrio.

. Constitutivas

ZN:xi = ZN:yi =1 (3.20)

i=1 i=1

Para resolver este conjunto de ecuaciones existen numerosos esquemas de
procedimiento que pueden seguirse. En la mayoria de los algoritmos no utilizan las
ecuaciones descritas anteriormente directamente en su forma primitiva, sino que hacen

algunos arreglos, tal es el caso de la variable normalizada:
B=V/F (3.21)

Que al combinar con las ecuaciones 3.18, 3.19 y 3.21, se obtiene expresiones
convenientes de las fracciones molares de liquido y vapor que facilitan el proceso

iterativo.

Se utilizo el esquema de Rachford-Rice ya que presenta una util forma particular
de calcular el equilibrio liquido vapor en los sistemas de vaporizacion flash de
hidrocarburos (Rachford-Rice, 1952). Siguiendo con este esquema y combinando las
ecuaciones 3.18, 3.19 y 3.21 como se dijo anteriormente, se obtiene la siguiente

expresion:

Z.

X; = ! (3.22)
Ke*g+1-p,
K,z
Y, :—Ke*ﬂ+1—ﬁi (3.23)
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Posteriormente si se agrupan las ecuaciones 3.20, 3.22 y 3.23 queda una funcion

que relaciona las composiciones molares de ambas fases:

o Z, N K.z

2Re i f L EKepa g (3.24)
ZK *ﬂ+l B ZKe*,B+1 ﬁ (3.25)
ZN: Z*(1-K) _, 526

i1 Ke*f+1-p;

El esquema que se plantedé (ver mas adelante, figura 3.2), supone valores
iniciales de K; y con el valor de Z; como dato se obtiene el valor de B utilizando la
ecuacion 3.26. Para resolver esta ecuacion, se utilizé el programa matlab y se hizo uso
de una funcién denominada fzero. El algoritmo usa una combinacién de los métodos de
biseccidén, secante e interpolacion cuadratica y se basa en la publicacion de
Forsythe,1976.

Para suponer los valores de Ke iniciales se empleo la correlacion de Wilson, la
cual no depende de la composicion, sino de las propiedades criticas y el factor

acéntrico:

Kei = % * e5'37*(1—wI )*(I_Tc%j

(3.27)
Conocido el valor de B y a partir de las ecuaciones 3.22 y 3.23 se obtienen los

valoresde XeY.

Como estos valores son resultados de datos supuestos, los mismos se deben
actualizar a través de un proceso iterativo que resuelva consecutivamente ecuaciones

que permitan obtener valores de Ke hasta que la diferencia sea inferior a un error
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preestablecido. Con este procedimiento se garantiza que los resultados son

suficientemente confiables para resolver los célculos posteriores.

3.8 CALCULO DE PROPIEDADES FISICAS DE LOS
PSEUDOCOMPONENTES.

Cuando se realiza la division de la muestra de crudo destilada, cada uno de los
cortes que se realizaron corresponde a un grupo de compuestos que se denominan
SCN (Single Carbon Number), que significa compuestos con el mismo numero de
atomos de carbono. Para estimar las propiedades fisicas de este grupo de compuestos,
se han usado a lo largo de los afios varias correlaciones basadas en la temperatura de

ebulliciéon y la densidad relativa de los SCN.

En este trabajo se utilizaron las correlaciones propuestas por Chorng Twu en
1984, vya que las mismas actualmente se encuentran ampliamente
utiizados en las industrias de refinacion. En 1991 Vougaris publicO que estas
correlaciones eran uno de los mejores métodos para la estimacioén de las propiedades
criticas de compuestos puros, fracciones de petrdleo y para carbon liquido. Las mismas
consisten en calcular unas propiedades criticas iniciales a partir del punto normal de
ebulliciéon y luego son modificadas a partir de otras correlaciones que dependen de la
densidad relativa:

3.8.1 Propiedades criticas iniciales

3.8.1.1 Temperatura critica inicial (Chorng, 1984)

Te = L2 (3.28)

0.5332+0.1910*10°*Th +0.7796*10~" *Th? — 0.2843*107° *Th* +0'95331310

59



INTEVEP

3% PDVSA A

Capitulo Ill: Modelos Matemaéaticos

Donde:
Th: temperatura normal de ebullicion (R).
Tc°: temperatura critica inicial (R).
3.8.1.2 Volumen critico inicial (Chorng, 1984)

Ve® =[1-(0.419 - 0.5058* o —1.56436* &’* — 9481.7 * o) ® (3.29)

Donde:
Vc®: volumen critico inicial (pie®/Ib.mol).

a =1-Th/Tc’

3.8.1.3 Presion critica inicial (Chorng, 1984)

Pc® = (3.83354+l.19629*a% +34.888* o +36.1952* ¢* +104.193* *)? (3.30)

Donde:

Pc®: Presion critica inicial (psi).
3.8.1.4 Densidad relativa inicial (Chorng, 1984)

SG° =0.8435-0.1286* o —3.3615* ® —13749.5* o™ (3.31)

Donde:

SG°: Gravedad especifica inicial.
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3.8.2 Propiedades criticas finales

3.8.2.1 Temperatura critica (Chorng, 1984)

2
Te=| oo A2 Loy (3.32)
(1-2*ft)
ft = ASGt *{- 03624 (0.03982 - 0'94812J*A8Gt} (3.33)
b2 T2
ASGt = exp[5*(SG° - SG)|-1 (3.34)

Donde:

Tc: temperatura critica (K).

SG: Densidad relativa a 60 °F.

CTT1=5/9. Constante que convierte la temperatura critica de R a K.

3.8.2.2 Volumen critico (Chorng, 1984)

* 2
Ve =Vl * (1+2*1) (3.35)
(1-2%fv)
fu = Ascsv*{o'4665 ; (— 0.1824 + 3'0172] *ASGV} (3.36)
b2 Th’2
ASGv = expla* (SG® -5G?)|-1 (3.37)

Donde:

Vc: volumen critico (pie®/lb.mol).
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3.8.2.3 Presion critica (Chorng, 1984)

2
= 0% (TC )* (VC0 )* (1+2*fp) | |.
Pc [Pc /Tc° v ) CTT2 (3.38)
fp = ASGp *{(2.532 _H8195 4 00127 *Tbj + (—11.427 22, 0.0023*TbJ*ASGp] (3.39)
Tb’? Tb’?

ASGp = exp|0.5* (SG° -SG)|-1 (3.40)

Donde:
Pc: Presion critica (bar).
CTT2=0.0689478. Constante que convierte la presion critica de psi a bar.

3.8.2.4 Densidad relativa
La densidad relativa 60 °F se calculo mediante un ajuste de curva de los datos
experimentales arrojados por el proceso que se quiere programar (gravedad especifica
vs temperatura normal de ebullicién de diversos cortes del mismo crudo). Dichos datos
experimentales estan expuestos en la tabla C.1 del apéndice C.
La ecuacion que se obtuvo fue la siguiente:
SG = 0,347*(Th)%1%° (3.41)

3.8.3 Peso molecular

Para el calculo de los pesos moleculares se utilizé una correlacion que depende
de igual manera del punto normal de ebullicion y de la gravedad especifica (IFP,2006):
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Tb 2.3776

G 0.9371

PM =5.805*10"°*

Donde

PM: peso molecular del pseudocomponente (g/mol).
3.8.4 Factor acéntrico
El factor acéntrico se calculo a través de la correlacion de Lee-Kesler (1976):

In(R,)—5.921+ 6'?564 +1.2886*In(Th,) — 0.1693*Th,"

w= R (3.43)
15.251- 12087 _13 470 %In(Th, ) +0.4357*Th, ¢

R

Donde:
W: factor acéntrico.
Pur: Presion de saturacion reducida.

Tbr=Tb/Tc. Temperatura reducida.

3.9 CALCULO DE PROPIEDADES FiSICAS PARA LOS GASES Y DEMAS
COMPONENTES

Los gases son una mezcla de varios componentes por lo cual las propiedades no
se pueden obtener de tablas porque las mezclas no son compuestos puros. Para
obtener las condiciones criticas se parte de la composicién de la mezcla y de las
propiedades criticas de cada uno de los componentes de la mezcla. En las tablas D.1y
D.2 del apéndice D se pueden apreciar las propiedades criticas y los peso moleculares

de cada uno de los gases.
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Seguidamente se aplicé el procedimiento de Kay (Himmelblaud, 1997) para

obtener las propiedades de la mezcla. El procedimiento de Kay es el siguiente:

Pc=>"X,*Pc (3.44)
Tc=> X, *Tc (3.45)
PM = > X, *PM, (3.46)
W= X *w (3.47)

Donde:

P.: presion critica de los gases.

T.: temperatura critica de los gases.

PM: peso molecular de los gases.

W: factor acéntrico de los gases.

xi: fraccion molar de cada componente de los gases.

P.i: presion critica de cada componente de los gases.

T.i: temperatura critica de cada componente de los gases.
PM;: peso molecular de cada componente de los gases.

wi: factor acéntrico de cada componente de los gases.

Las propiedades del agua y del nitrégeno se pueden apreciar en la tabla D.1 en

el apéndice D.

3.10 ESTIMACION DE PROPIEDADES TERMODINAMICAS

Las ecuaciones involucradas en la resolucion del sistema de evaporacion

instantdnea  estan estrechamente relacionadas con diversas propiedades
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termodinamicas de los componentes de la mezcla en estado liquido y de vapor, por lo
que se describiran los principios que se utilizan para determinar dichos parametros.

Uno de los objetivos de la termodinamica es el desarrollo de expresiones que
establezcan las condiciones de equilibrio de un sistema. De manera rigurosa el
equilibrio se puede establecer en funcién de propiedades termodinamicas extensivas
como la energia interna, la entalpia, la energia de Gibbs y las fugacidades. La condicion
necesaria y suficiente para que un sistema cerrado, multicomponente y heterogéneo se
encuentre en equilibrio es que, a presion y temperatura constante, la energia de Gibbs

total sea minima.

Es decir, para un sistema de m fases que se encuentran a la misma Ty P, la
condicion de equilibrio se satisface cuando el potencial quimico de cada especie es el
mismo en todas las fases. Habitualmente, el potencial quimico se expresa en términos
de alguna funcién termodinamica con las magnitudes medibles experimentalmente

como puede ser la fugacidad.

La fugacidad del componente i en una fase a, fi", esta directamente relacionada
con su potencial quimico mediante la ecuacién (Smith, 2000):

u"=R*T*Inf" +C (3.48)

Donde:
R: Constante del los gases ideales.
fi: fugacidad del componente i.

C: parametro dependiente de la temperatura y la naturaleza del componente.

Con lo dicho anteriormente y admitiendo el equilibrio térmico, se deduce una

nueva formulacion del criterio de equilibrio en funcion de las fugacidades:
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Este ultimo criterio para el equilibrio de fases requiere que, para que un sistema
de m fases a la misma T y P, se encuentre en equilibrio, la fugacidad de cada
componente debe ser la misma en todas las fases. Para nuestro caso, un sistema
formado por una fase liquida y otra de vapor, el estado de equilibrio se puede expresar
(Smith, 2000):

f o=t (3.50)

La fugacidad del vapor y del liquido puede definirse como una presioén parcial
corregida, dada por las ecuaciones:

fo=y *d'*P (3.51)

fo o=x*D;"*P (3.52)

Donde:

(/I\)i: Componente de fugacidad del componente i en la fase vapor y liquida

respectivamente.

En el cual, la desviacién con respecto a la idealidad de las fases viene
caracteriza por los coeficientes de fugacidad.

Combinando las ecuaciones 3.42, 3.50, 3.51 y 3.52 se tiene:

2 Ly 2L
K :qu)l P :CD|

, - - (3.53)
X; O;'*P @
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El coeficiente de fugacidad de un componente en una fase (liquida o vapor) puede
determinarse a partir de las propiedades volumétricas de la fase, disponiendo de una

ecuacion de estado a partir del cual se pueda hallar el volumen.

En este trabajo en particular se utilizo la correlacion de Twu-Sim-Tassone (TST)
(Twu, 2002), ya que se adapta al problema, debido a que predice densidad de liquidos
de hidrocarburos pesados y componentes polares mejor que las ecuaciones SRK
(Redlich-Kwong) o PR (Peng Robinson). Twu Sim y Tassone explican en su paper
(2002) que “la SRK es la ecuacion ideal para la prediccion de la densidad de liquidos de
metano y PR es mejor para n-pentano hasta el n-heptano, pero la TST es superior para
la prediccion de n-octano y compuestos de mayor niumero de carbono, asi como para
los componentes polares”. Ademas se ha comprobado en estudios anteriores que los
valores del factor de compresibilidad obtenidos de TST son los mas proximos al valor
real para la mayoria de las sustancias. Adicionalmente, los valores que generan son

adecuados para presiones bajas y moderadas.

La correlacion TST se expresa a continuacion:

pRTT_ a (3.54)
v—-b (+u*b)*(v+w*Db)
Donde:
P: Presion del sistema (atm).
V': Densidad molar (L/mol).
uy w: Son constantes con las valores de -0.5 y 3.0 respectivamente.
a 'y b: Pardmetros que se calculan a través de las siguientes ecuaciones:
a=> > xx3"a,” (3.55)
i
b=> xb (3.56)
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a, =a(Tc)*a(Tr,w) (3.57)
b, =b(Tc) (3.58)
2 % 2
a(Tc) = 0.45724* R "T¢” (3.59)
Pc
*
b(Tc) = 0.07780* X 1C (3.60)
Donde:
Xi: composiciones en la fase liquida o vapor segun sea el caso.
a(Tr,w): se calculan a través de las siguientes correlaciones:
a=a® +wia® -a?) (3.61)
@ = TPV 01D U ) (3.62)
a® =TpN7 M D % gl ra-Tr o (3.63)

Los parametros N, M y L se obtienen a partir de la tabla 3.2:

Como se puede observar, todas las ecuaciones son solo funcion de las
propiedades criticas de los componentes: temperatura, presion; mientras que algunas
utilizan adicionalmente, parametros como el factor acéntrico, la constante de los gases

ideales y las composiciones en vapor y liquido segun sea el caso.
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TABLA 3.2
Datos de L, My N para la funcion generalizada de alfa utilizando la ecuacion de
TST
Tr=1 Tr>1
Parametro
a© a® a© a®

L 0.196545 0.704001 0.358826 0.0206444

M 0.906437 0.790407 4.23478 1.22942

N 1.26251 2.13086 -0.2000 -8.000

Fuente: Twu, 2002.

Luego de sustituir los datos en la ecuacion 3.54, se puede conocer el valor de las
densidades molares y a partir de la siguiente ecuacion se obtienen el factor de

compresibilidad:

v*P

- 3.64
R*T (3:64)

Z,

Finalmente los coeficientes de fugacidad se calculan a través de la siguiente

ecuacion:

2Ny *a_o.sa 05
b A Z PR, Z+3*B
In®, =—*(Z-1)-In(Z-B)- * — [ * | —————
b Z-05*B

3.65
35*B a b j (3.65)

El coeficiente de fugacidad en estado liquido se calcula de igual manera que el
coeficiente de fugacidad en estado gaseoso. La diferencia es que se utlizan las
composiciones en liquido, determinando asi la densidad y el factor de compresibilidad y

finalmente el coeficiente de fugacidad en dicha fase.
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Una vez que se conoce los coeficientes de fugacidad de vapor y liquido

respectivamente, se procede a calcular la K de equilibrio y a su vez compararla con la K
de equilibrio inicial y si su diferencia es mayor a un error preestablecido, se comienza
un proceso iterativo. Para su mejor entendimiento la figura 3.3 muestra un diagrama
simplificado de los pasos empleados para la determinacion del equilibrio liquido-vapor

de un evaporador flash.

Seguidamente con la relacion de B y la ecuacion 3.40 se determinan los flujos
molares tanto en fase liquida (L) como en fase de vapor (V) y de esta forma, quedan
definidas todas las ecuaciones que permiten calcular las variables de salida de un

separador flash isotérmico en estado estacionario.

Finalmente se calculan las concentraciones iniciales del reactor y el flujo

volumétrico inicial en fase liquida y en fase de vapor:

C, =— (3.66)
Vi

Q. =L*v (3.67)

Q, =V *v, (3.68)

3.11 MODELOS CINETICOS-TERMODINAMICOS DEL REACTOR

Los Estudios cinéticos de sistemas en gas-liquido son a menudo complicados
por la falta de comportamiento ideal de los reactivos y/o productos que son divididos
entre la fase liquida y la fase de vapor, siendo necesario, en estos casos, el estudio de
los equilibrios liquido-vapor (VLE) junto a la cinética. Es decir, es importante que los
resultados estén ajustados tanto a la cinética del reactor como al equilibrio liquido vapor

presente en la mezcla.

70



& PDVSA

INTEVEP

Capitulo Ill: Modelos Matemaéaticos

LeerT,P,Zy
propiedades
criticas

Calcular Ki inicial

Con la K(i+1) se recalcula el
valor de beta

y >

\
Calcular beta
(Rachford Rice)

Obtener Xiy Yi

A 4

Calcular
fugacidades de
vapor y de liquido

Obtener K(i+1)

Se obtiene las k de equilibrio
que se ajusta al sistema junto
a los valores de Xiy Yi

Fin

FIGURA 3.3. Diagrama de flujo para el calculo del separador flash
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Una de las vias para estudiar la cinética junto a la termodinamica, es suponer
que dentro del reactor se encuentra acoplado un flash. Para ello, en las ecuaciones
cinéticas se toman en cuenta la fase vapor y se agrupan con las ecuaciones de
Rachford Rice obteniéndose un sistema de n ecuaciones con n incognitas, pero por
esta via es de dificil desarrollo y convergencia. Por esta razon en este trabajo se

independizo la termodinamica de la cinética de la siguiente manera:

1. Se estudia el reactor en estado transitorio. Para ello, se debe tomar en cuenta el
termino de acumulacion, por lo que, las ecuaciones de la 3.12 a la 3.16 quedan

expresadas de la siguiente manera:

(C, -C)*Q. dc
+[-(k, +k, +k, +k,)*C, |= —= 3.69
T [ kK, +kg +k)*C == (3.69)
(C2 _Cz)*QL dC
. a*k *C. —(k. + k. +k)*C.]= —2 3.70
V; *(L-¢) Flar G+ o) G )= &0
C, -C,)*
( 3 3) QL+[b*k2*C1+e*k5*C2]:dC3 (3.71)
VT*(l_g) dt
c, -C,)*
( 4 4) QL+[C*k3*C1+f*k6*C2]=dC4 (372)
VT*(l_g) dt
C, -C,)*
o “E"D faxi,ve,+ g7k, 70,12 (3:73)
V, *(L-¢) at

2. Para resolver los modelos matematicos planteados anteriormente se utilizan unas

técnicas de calculo basadas en el analisis numérico.

El método de Euler y los métodos de Runge-Kutta son los mas utilizados para
la resolucién de ecuaciones diferenciales, sin embargo una desventaja fundamental
de los métodos de Euler consiste en que los 6rdenes de precision son bajos. Esta
desventaja tiene dos facetas: para mantener una alta precision se necesita un
intervalo de integracion, h pequefio, lo que aumenta el tiempo de célculo y provoca

errores de redondeo. En los métodos de Runge Kutta, el orden de precision se
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incrementa al utilizar puntos intermedios en cada intervalo. Una mayor precision
implica ademas que los errores decrecen mas rapido al reducir h, en comparacién
con los métodos de precision baja. Es por eso que se eligio trabajar con el método

de Runge Kutta de 4to orden.

3. Se toma en cuenta la termodinamica en el reactor.

Para lograr esto, se asumié un separador flash en cada paso del tiempo del
método de Runge kutta, hasta que, las concentraciones a la entrada del reactor en
cada paso fuesen constantes; es decir, la diferencia entre las concentraciones de
dos iteraciones consecutivas fue menor a un error preestablecido, porque solo asi
se garantizd que se llegé a estado estacionario. Para una mejor apreciacion del

procedimiento planteado, ver figura 3.4.

3.12 DETERMINACION DE LAS CONSTANTES DE VELOCIDAD

Para determinar las constantes de velocidad de reaccidon se utilizo las

ecuaciones 2.9y 2.10 del capitulo .

Para obtener los valores de K para cada temperatura, se utilizé una herramienta
de optimizacion, la cual, variaba los valores de las constantes de velocidad hasta que la
diferencia entre los flujos masicos calculados por el modelo matematico (FlujosCal) y

los flujos masicos experimentales (FlujosExp) fueran menor a un error deseado.

El ajuste se hizo comparando los flujos masicos debido a que por ser
AQUACONVERSION un proceso que presenta un equilibrio liquido-vapor no se puede
tomar muestras a la salida del reactor, sino que los mismos son obtenidos después que
pasa por un proceso de separacion en donde se obtiene un tope (productos livianos,

agua y gases), y un fondo (productos pesados).
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FIGURA 3.4. Procedimiento a seguir para llegar a estado estacionario, trabajando en estado estacionario.




% PDVSA

INTEVEP

Capitulo Ill: Modelos Mateméticos

Por el principio de conservacion de materia, la masa que entra al separador es la
misma que sale. Por lo que, se suman dichas corrientes y se multiplica por la
composicién de cada pseudocomponente para asi obtener los flujos experimentales de
cada pseudocomponente a la entrada del flash; es decir, a la salida del reactor, que
como se dijo anteriormente se necesitan para ajustarlo con los datos arrojados por el

programa:

FlujoExp, = (X exp,* flujoF exp) + (Y exp,* flujoT exp) (3.74)

Donde:

FlujoExp;: flujo masico total de cada pseudcomponente a la salida del reactor (g/h)
flujoFexp: flujo masico total de la corriente que sale por el fondo del separador (g/h).
flujoTexp: flujo masico total de la corriente que sale por el tope del separador (g/h).
Xexpi: composicion liquida del componente i que sale por el fondo del separador.

Yexpi: composicion de vapor del componente i que sale por el tope del separador.

La herramienta de optimizacion utilizada, fue un paquete que ofrece el programa
Matlab, dicha herramienta lleva por nombre Isqnonlin en el cual utiliza el método de
minimos cuadrados, el método de newton descrito en los paper de Coleman, T.F. and
Y. Li, de 1994 y 1996.

Para determinar si el ajuste fue bueno, se usaron los siguientes criterios:

1. El ajuste final del modelo debe tener la menor desviacién posible con respecto a
los datos experimentales.

2. Las energias de activacion para las reacciones propuestas deben estar
comprendidas entre 0-100 Kcal/mol, el cual es el rango de valores reportado en

la literatura para el craqueo de hidrocarburos.
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Una vez que se obtuvo los valores de k en funcidon de la temperatura (ver capitulo
IV), los pardmetros de activacion (A y EA) se determinaron graficando In(k) vs 1/T de
acuerdo a la teoria de Arrhenius. El punto de corte con el eje de la ordenada de la recta
que se obtiene a partir de esta linealizacion, corresponde al factor pre-exponencial
(Yo=In(ko)), y, la pendiente de esta recta, representa el valor de la energia de activacion
(Ea) dividido entre la constante universal de los gases ideales (R), (m=Ea/R). La

linealizacion de Arrhenius se puede observar en el apéndice E.

3.13 RENDIMIENTO DE LOS PRODUCTOS.

Una vez obtenidos los modelos matematicos, con sus respectivas constantes
cinéticas (factor pre exponencial y energia de activacién) se procede a ejecutar el
programa y validarlo con data experimental. La secuencia del programa se puede

apreciar en el diagrama de bloque mostrado en la figura 3.5.

3.13.1 SEPARADOR CALIENTE

Como se aprecia en el diagrama de bloque anterior, a la salida del reactor, se
encuentra un separador caliente que cumple la funcion de separar las fracciones mas
livianas por un tope (productos livianos, agua y gases), y las mas pesadas por el fondo

(productos pesados).

Para resolver este equipo, se utilizaron las mismas ecuaciones y el mismo
procedimiento del flash. Finalmente se calculan los rendimientos en el tope y fondo de
cada compuesto y los rendimientos globales.

3.13.2 Rendimientos globales

(masaTope + masaFondo + masaGas)
MasaRV + masaCat

RenGlobal = *100 (3.75)
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Donde:

RenGlobal: rendimiento global (%6).

MasaTope: flujo masico que sale por el tope (g/h).
MasaFondo: flujo méasico que sale por el fondo (g/h).
masaGas: flujo masico de gas a la salida (g/h).

MasaRV: flujo méasico de residuo de vacio alimentado (g/h).

masaCat: flujo masico de catalizador alimentado(g/h).

masaAguaFl_nfaI *100 (3.76)
MasaAgualnicial

RenH 20 =

Donde:
RenAgual: rendimiento total de agua (%).
MasaAguaFinal: flujo masico de agua a la salida (g/h).

MasaAgualnicial: flujo masico de agua a la entrada (g/h).

3.13.3 Rendimientos por componente

masaCompFinal
MasaRV + masaCat

RenComp = *100

(3.77)

Donde:
RenComp: rendimiento de cada componente (%).

MasaCompFinal: flujo masico de cada componente ya sea por tope o fondo (g/h).

En la figura 3.6 se puede apreciar el diagrama de flujo del proceso simulado.
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Leer datos
(T, P, Prop Criticas, Composiciones
iniciales, flujos inicales, energia de
activacion y constante pre
exponencial de cada reaccion)

Resolver el flash a la entrada del
reactor

Resolver el sistema reactor-flash
(cinetica + termodinamica)

Resolver el separador caliente (Flash
a una temperatura determinada)

Calcular rendimientos de tope y
fondo y globales

Validar con data experimental

FIGURA 3.5. Diagrama de bloque que representa la secuencia del programa
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FIGURA 3.6. Diagrama del proceso simulado
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IV. PRESENTACION DE RESULTADOS Y VALIDACION
En este capitulo se presentan las tablas de resultados arrojados por el programa, asi

como la comparacion de los mismos con los obtenidos experimentalmente.

4.1 RESULTADOS DE LAS CONSTANTES CINETICAS DEL PROCESO DE
AQUACONVERSION®

Los resultados de las constantes cinéticas de velocidad obtenidas para el
proceso de AQC se presentan en la tabla 4.1. En este modelo, la influencia de la
presion parcial del vapor de agua la absorbe la constante cinética, esto significa que la
constante de velocidad, no solamente va a depender de la temperatura sino también de
la presién, entre otras. Lo anterior implica, que la constante cinética obtenida es una
constante aparente, y, por lo tanto, entre otras razones, la energia de activacion
determinada es aparente.

TABLA 4.1

Constantes cinéticas obtenidas en los ensayos realizados

Balance K1 K2 K3 K4 K5 K6 K7
1 0,5904 0,323 0,1474 0,0573 0,1212 0,0736 0,363
2 0,7909 0,3832 0,1245 0,0739 0,0869 0,0788 0,2123
3 0,4462 0,2466 0,128 0,0633 0,1281 0,0548 0,3142
4 0,4444 0,2618 0,1312 0,0072 0,1367 0,0463 0,1933
5 0,434 0,2473 0,124 0,0056 0,1482 0,0623 0,3335
6 0,5052 0,2921 0,1331 0,0026 0,141 0,0481 0,2646
7 0,3511 0,2547 0,1595 0,0057 0,1591 0,0627 0,1345
8 0,4341 0,2519 0,1347 0,0091 0,1501 0,0531 0,1494
9 0,4902 0,327 0,1777 0,0069 0,1591 0,056 0,2269
10 0,4185 0,3123 0,1902 0,0028 0,1657 0,0594 0,1473
11 0,479 0,2884 0,1541 0,0061 0,1654 0,0591 0,2589
12 0,4454 0,2271 0,1309 0,0058 0,1629 0,0638 0,2967
13 0,554 0,3141 0,1576 0,0185 0,1582 0,0491 0,2306
14 0,417 0,299 0,1588 0,0033 0,1723 0,0677 0,2641
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Tal como se puede observar en la tabla 4.1, la magnitud de las constantes de
velocidad cinética presentan una relacion respecto a la productos generados a partir de
la conversion del residuo de vacio, es decir, la conversion de residuo de vacio forma
mas gasoleo de vacio, diesel, nafta y por ultimo gas, debido a que la K1>K2>K3>K4,

relacion que se mantiene en el consumo de gasoleo de vacio.

La linealizacion de Arrhenius de cada una de las reacciones propuestas, se
muestra en el apéndice E, observandose que las mismas presentan buen ajuste. Con la
expresion de Arrhenius se puede determinar la energia de activacién y el valor pre-
exponencial para cada reaccion. En la tabla 4.2 se pueden apreciar dichas constantes
cinéticas e incluye las reacciones mas contribuyentes, lo que permite verificar cuales
reacciones son mas significativas en el proceso. Las reacciones del RV hacia el GV y
los destilados medios poseen menor energia de activacion que las reacciones de
consumo del GV, por lo tanto se producen en mayor cantidad. Las energias de

activacion aparentes resultaron dentro del rango de craqueo de hidrocarburos.

TABLA 4.2

Constantes cinéticas a partir de la liberalizacién de Arrhenius

Reacciones Factor pre-exponencial Energia de activacion
A (g/L*h) Ea (Kcal/mol)
RV — GV 25,32 2,59E+07
RV — Diesel 30,37 5,20E+08
RV — Nafta 28,91 1,00E+08
RV — Gases 31,41 2,18E+07
GV — Diesel 34,24 4,24E+09
GV — Nafta 15,64 3,54E+03
GV — Gases 34,98 1,12E+10
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4.2 VALIDACION DEL MODELO

El programa desarrollado en este trabajo describe el comportamiento del reactor
de una planta de AQUACONVERSION® que opera en forma continua (a partir de
ciertos datos de entrada, como los flujos masicos, y las constantes cinéticas; es decir, la
energia de activacion y el factor pre-exponencial. Para verificar el grado de confiabilidad
de los resultados generados, los mismos se compararon con los resultados

experimentales a las mismas condiciones de entrada.

Con los datos de entrada del apéndice B, se ejecuto el programa y los resultados
obtenidos y sus desviaciones con los experimentales se presentan a continuacién en
forma grafica, (figura 4.1 hasta figura 4.5):

25000,00
*
* *

20000,00 * N . *
£ 15000,00 ¢ RV experimental
= ——RYV programa
§ A GV experimental
:@ —— GV programa
i Diesel experimental
2 A .
'S’ 10000,00 2 2 A Diesel programa
- A A A A A Nafta experimental

Nafta programa
5000,00 — Ty e -0
0,00 T T T T T T T
0 2 4 6 8 10 12 14 16
Namero de balance

FIGURA 4.1. Comparacion de los flujos masicos de cada componente a la salida

del reactor, a partir de los calculados experimentalmente.
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FIGURA 4.2. Comparacion de las composiciones méasicas de cada componente en

el fondo del separador, a partir de los calculados experimentalmente.
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FIGURA 4.3. Comparacion de las composiciones masicas de cada componente en

el tope del separador, a partir de los calculados experimentalmente.
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FIGURA 4.4. Comparacion de los flujos masicos del fondo del separador, a partir
de los calculados experimentalmente.
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FIGURA 4.5. Comparacion de los flujos masicos del tope del separador, a partir de
los calculados experimentalmente.
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Para realizar una comparacién mas confiable, se presentan de la tabla 4.3 a la
4.7 las desviaciones de los resultados arrojados por el programa y los resultados

experimentales:

TABLA 4.3
Comparacion del flujo masico del fondo del separador entre los resultados

experimentales y los arrojados por el programa

Flujo Masico Experimental | Flujo Masico Programa Desviacion

Balance

(g/h) (9/h) (%)
1 31504,00 32783,00 4,06
2 34480,00 35029,00 1,59
3 32987,98 31446,00 4,67
4 33730,30 32950,00 2,31
5 32259,19 31517,00 2,30
6 32259,19 31490,00 2,38
7 31111,11 30434,00 2,18
8 32080,00 31335,00 2,32
9 31252,81 31752,00 1,60
10 30982,74 32007,00 3,31
11 32582,58 32153,00 1,32
12 33153,15 31662,00 4,50
13 32072,07 30944,00 3,52
14 31411,41 31065,00 1,10

85



3
»& PDVSA , y N
INTEVER Capitulo IV: Presentacion de resultados y validacion™

TABLA 4.4
Comparacion del flujo méasico del tope del separador caliente entre los resultados

experimentales y los arrojados por el programa

Balance Flujo Masico Flujo Masico Desviacién
Experimental (g/h) Programa (g/h) (%)
1 6683,33 5590,10 16,36
2 4765,00 5356,90 12,42
3 4404,44 5449,20 13,55
4 5609,20 5783,30 3,10
5 5409,05 5908,70 9,24
6 5409,05 5857,00 8,28
7 6770,00 6741,80 0,42
8 6610,00 6826,10 3,27
9 7171,79 6283,20 12,39
10 8117,02 6353,00 9,41
11 6411,41 6526,70 1,80
12 5205,20 6429,10 15,35
13 5610,61 6390,50 13,90
14 6406,40 6370,60 0,56
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TABLA 4.5
Comparacion de los flujos masicos de cada componente a la salida del reactor entre los resultados

experimentales y del programa

FLUJOS MASICOS FLUJOS MASICOS DEL
EXPERIMENTALES (g/h) PROGRAMA (g/h) DESVIACIONES ()

RV GV DIESEL | NAFTA RV GV DIESEL | NAFTA | RV | GV | DIESEL | NAFTA
21073,05 | 9734,96 | 456533 | 281364 | 2246045 | 8860,24 | 442361 | 262879 | 658 | 899 | 3,10 6,57
22617,88 | 8824,77 | 372956 | 222022 | 21360,88 | 8684,50 | 4064,40 | 233742 | 556 | 1,59 | 8,98 5,28
22459,83 | 934425 | 484874 | 2686,69 | 2222839 | 919578 | 4600,18 | 270894 | 1,03 | 1,59 | 5,13 0,83
21662,82 | 8966,33 | 453271 | 2506,39 | 20748,60 | 9298,34 | 4673,28 | 270549 | 422 | 370 | 3,10 7,94
20331,29 | 964125 | 5104,85 | 2590,84 | 20859,16 | 9166,75 | 463143 | 2689,66 | 2,60 | 492 | 927 3,81
20714,62 | 8672,48 | 512568 | 2968,30 | 19907,29 | 9527,55 | 492056 | 282043 | 3,90 | 9,86 | 4,00 4,98
20989,11 | 972312 | 508241 | 289538 | 20651,23 | 9603,20 | 5017,73 | 288893 | 161 | 1,23 | 1,27 0,22

19962,36 9547,14 5625,23 | 3289,87 | 20704,23 | 9490,42 @ 4979,85 @ 2860,70 @ 3,72 | 0,59 11,47 13,05
20003,11 9350,53 5966,66 | 3779,46 | 20848,80 & 9719,05 | 5497,78 | 3294,37 | 4,23 | 3,94 7,86 12,83
21362,77 9576,16 5107,93 | 2947,12 | 20681,25 | 9819,92 | 5208,82 @ 2969,71 @ 3,19 | 2,55 1,98 0,77
22397,80 9330,37 4312,94 | 2517,31 | 20198,20 @ 9827,66 & 4909,02 | 2731,26 | 9,82 5,33 12,14 8,50
20030,00 9920,65 5040,73 | 2691,26 | 19856,56 | 9520,67 | 5073,08 | 2884,20 | 0,87 | 4,03 0,64 7,17
20325,07 8989,64 5526,90 | 2976,21 | 19998,70 A 9501,03 | 5044,32 @ 2879,90 1,61 | 5,69 8,73 3,24




7
»< PDVSA
X INTEVEP Capitulo IV: Presentacion de resultados y validacion

TABLA 4.6
Comparacion de las composiciones masicas de cada componente del fondo del separador entre los resultados

experimentales y del programa

Composiciones masicas Composiciones masicas o
experimentales (%) del programa (%) Desviaciones (%)

RV GV DIESEL | NAFTA RV GV DIESEL | NAFTA RV GV DIESEL NAFTA
63,71 28,19 8,08 0 68,47 25,00 5,64 0,87 4,76 3,19 2,44 0,87
63,65 28,55 7,78 0 67,30 23,58 5,25 0,85 3,64 4,96 2,52 0,85
68,56 25,46 5,97 0 67,89 25,66 5,58 0,85 0,67 0,19 0,38 0,85
66,58 26,07 7,33 0 67,42 25,82 5,84 0,89 0,84 0,25 1,49 0,90
67,15 26,07 6,77 0 65,79 27,22 6,07 0,90 1,35 1,15 0,70 0,91
63,08 28,28 8,68 0 66,20 26,86 6,02 0,90 3,18 1,43 2,66 0,90
66,58 26,07 7,34 0 65,36 28,21 5,63 0,77 1,22 2,14 1,71 0,78
65,42 27,84 6,73 0 65,86 27,68 5,66 0,79 0,43 0,16 1,07 0,79
63,87 28,09 8,03 0 65,17 27,53 6,35 0,93 1,30 0,56 1,68 0,94
64,56 27,59 7,84 0 65,09 27,61 6,34 0,93 0,54 0,02 1,50 0,94
65,56 27,29 7,13 0 64,28 28,15 6,59 0,96 1,28 0,85 0,55 0,97
67,55 26,64 5,80 0 63,76 28,74 6,53 0,95 3,80 2,10 0,74 0,96
62,45 29,20 8,34 0 64,13 28,31 6,59 0,96 1,68 0,89 1,75 0,96
64,70 26,51 8,77 0 64,34 28,14 6,51 0,95 0,36 1,64 2,27 0,96
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TABLA 4.7
Comparacién de las composiciones masicas de cada componente del tope del separador entre los resultados

experimentales y del programa

Composiciones masicas Composiciones masicas Desviaciones (%)
experimentales (%) del programa (%)
RV GV DIESEL NAFTA RV GV DIESEL NAFTA RV GV DIESEL NAFTA
0,00 12,74 45,16 42,10 0,20 11,86 46,05 41,90 0,20 0,89 0,89 0,20
0,00 10,88 45,12 44,00 0,21 11,74 45,14 42,90 0,21 0,86 0,03 1,10
0,00 9,63 39,96 50,41 0,20 12,30 46,13 41,37 0,20 2,68 6,17 9,04
0,00 9,76 42,34 47,90 0,19 11,86 46,23 41,72 0,19 2,10 3,89 6,18
0,00 10,28 43,38 46,34 0,18 12,17 46,70 40,94 0,18 1,89 3,32 5,39
0,00 9,54 42,57 47,90 0,18 12,09 46,67 41,06 0,18 2,56 4,10 6,84
0,00 8,28 41,97 49,75 0,20 13,94 47,54 38,32 0,20 5,66 5,57 11,43
0,00 11,98 44,22 43,80 0,20 13,60 47,51 38,70 0,20 1,61 3,29 5,11
0,00 10,71 43,42 45,87 0,17 11,90 47,14 40,79 0,17 1,19 3,72 5,09
0,00 9,86 43,58 46,56 0,17 11,95 47,14 40,73 0,17 2,09 3,57 5,83
0,00 10,64 43,39 45,97 0,17 11,78 47,33 40,73 0,17 1,13 3,94 5,24
0,00 9,57 42,07 48,36 0,17 12,11 47,28 40,45 0,17 2,54 521 7,91
0,00 9,87 42,17 47,97 0,17 11,88 47,47 40,48 0,17 2,02 5,30 7,48

0,00 10,32 43,22 46,46 0,17 11,87 47,42 40,54 0,17 1,55 4,19 5,92
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Luego de observar los resultados arrojados por el programa y los
experimentales, se puede decir que, el programa proporciona resultados satisfactorios
para la descripcion del comportamiento del reactor de la planta de
AQUACONVERSION, por cuanto se obtiene flujos y composiciones masicas por
componentes y globales dentro de un rango aceptable de error. Para el caso del tope
del separador (figuras 4.3 y 4.5) la desviacién es mas notable, esto pudiera deberse a
que durante la parte experimental hubo problemas con el separador trifasico (se
encarga de separar el agua, los gases y los livianos del tope del separador). Otra
posible causa pudiera ser la consideracion del reactor ideal, ya que en la realidad se
puede presentar un mezclado longitudinal, por lo que parte del fluido posee menor
tiempo de residencia resultando una conversion menor y por lo tanto una variacién en

los flujos masicos.

Las pequefas desviaciones también se pudieran deber a que cada método
numérico aplicado para resolver los modelos matematicos posee cierto error. Por
ejemplo el método de runge kutta, es aproximado, por el cual cada iteracion es una
acumulacion de cierta cantidad de error. Este método se aplica numerosas veces para
la optimizacién de las k cinéticas y para el programa de rendimiento. Asi como este
método, también se encuentra los ajustes realizados por matlab con el uso de ciertas
herramientas, entre las que estan: FZERO (que se basa en el método de newton) y

LSQNONLIN (se basa en el método de minimos cuadrados).

Hay que acotar que los resultados experimentales, traen consigo diversos
errores dificiles de evitar. En sistemas de flujo continuo, fijar muchas variables a veces
presenta bastantes problemas de caracter técnico. También se puede decir que durante
la experiencia se presentaron problemas con los controles de nivel entre otras cosas.
Por ejemplo, la destilacién simulada que se utiliza para determinar las composiciones
masicas de cada pseudocomponente, tiene un error de aproximadamente 3%, por lo
que al observar las tablas 4.6 y 4.7 se puede apreciar como las desviaciones entran en

este rango.
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Por las razones expuestas anteriormente se establecidé un criterio estadistico. El
método aplicado fue un andlisis de varianza por estimaciéon de un intervalo del
parametro. El mismo consisti6 en calcular la media del conjunto de datos
experimentales y sumarla o restarla por 2 veces la desviacion estandar, en el cual, se
cred un rango de confianza. Si (X = 20) son los limites, significa que el porcentaje de

confianza de este método es de 95% (fuente: Murray 2003).

Este método se desarrollo de manera grafica; es decir se grafico los flujos
masicos experimentales de cada componente con su respectiva media e intervalo de
confianza, y a su vez se graficd en la misma ventana los flujos masicos arrojados por el

programa con sus respectivas medias e intervalos de confianza.

Al observar las figuras e la 4.6 a la 4.9 se puede apreciar que los intervalos de
confianza de los datos arrojados por el programa se ubican dentro de los intervalos de
confianza determinados experimentalmente, por lo que son aceptables los resultados

obtenidos.

27000,00

2E000,00

28000,00

24000,00
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21000,00

Flujo masico

20000,00
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12000,00

17000,00

434 436 438 440 442 444 446 443

Temperatura 'C

FIGURA 4.6. Flujos mésicos de residuo de vacio experimentales y los calculados

por el programa dentro de un limite de confianza de * 20.

91



N
%< PDVSA , 5 B
INTEVER Capitulo IV: Presentacion de resultados y validacion e

1500,00

000,00

10500,00

1000000 T T T T

#xp GY
500,00
W modelo GY

000,00

Flujo masico

£500,00 ] T T

000,00

500,00

Fo00,00

T T T T T T
434 436 432 440 442 444 448 443

Temperatura 'C

FIGURA 4.7. Flujos masicos de gasoéleo de vacio experimentales y los calculados
por el programa dentro de un limite de confianza de * 20.
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FIGURA 4.8. Flujos masicos de diesel experimentales y los calculados por el

programa dentro de un limite de confianza de % 20.
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FIGURA 4.9. Flujos masicos de nafta experimentales y los calculados por el

programa dentro de un limite de confianza de % 20.

4.3 BALANCES DE MASA.

Entre las consideraciones mas importantes realizadas para la obtencion de los
modelos matematicos que caracterizan la cinetica del proceso en estudio, expresados
en parametros cinéticos, estan la isotermicidad del reactor y el estado estacionario de
operacion. La verificacion de este ultimo se realizd por medio de un balance de masa,
cuantificando entrada y salida de masa. En la tabla 4.8 y 4.9 se reportan dichos

balances:
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TABLA 4.8
Comparacion del flujo masico del agua entre los resultados experimentales y los

arrojados por el programa

Balance Flujo Masico Flujo Masico Desviacién (%)
Experimental (g/h) Programa (g/h)
1 4060,00 4196,80 3,37
2 4220,00 4200,80 0,45
3 4100,00 4176,10 1,86
4 4260,11 4168,70 2,15
5 4200,00 4170,30 0,71
6 4200,00 4164,60 0,84
7 5724,48 5961,50 4,14
8 6000,00 5960,50 0,66
9 4332,00 4291,60 0,93
10 4421,07 4362,40 1,33
11 4286,00 4271,90 0,33
12 4197,75 4250,80 1,26
13 4265,42 4222,60 1,00
14 4220,00 4233,60 0,32
TABLA 4.9

Balances globales y por componentes arrojados por el programa

Balance en el tope del Balance en el fondo Balance global de
separador del separador Balance Gas hidrocarburo
14,6516 84,6574 1,6856 100,9946
13,37 86,0801 1,5843 101,0344
14,8268 84,4197 1,6919 100,9384
14,986 84,2366 1,7638 100,9864
15,8316 83,2538 1,8488 100,9342
15,7331 83,3886 1,8221 100,9438
18,1678 81,013 1,7267 100,9075
17,9484 81,2744 1,7236 100,9464
16,5406 82,5245 1,8953 100,9604
16,5818 82,4814 1,9007 100,9639
16,8989 82,0954 1,9697 100,964
16,891 82,0433 1,9895 100,9238
17,1183 81,8641 1,9537 100,9361
17,0225 81,9772 1,9419 100,9416
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FIGURA 4.10. Rendimientos del tope, fondo y de los gases arrojados por el

programa

Como se puede apreciar en la tabla 4.8 y 4.9, los balance de masa de
hidrocarburo y agua arrojados por el programa esta alrededor del 100%, esto verifica
qgue el programa funciona en estado estacionario, el cual, representa la operacién de la
planta.

Un aspecto importante que se puede apreciar en la figura 4.10 es que a medida
que aumenta la temperatura, el rendimiento en el fondo disminuye mientras que en el
tope y los gases aumentan. Esto se debe a que al aumentar la severidad del proceso,
hay mayor craqueabilidad de los compuestos mas pesados (RV), convirtiéndose en

familias quimicas més livianas.
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4.4 EFECTO DE LA TEMPERATURA EN LOS PRODUCTOS FINALES

La conversion se defini6 como la diferencia entre la masa inicial y la final del
producto o reactante multiplicado por 100, asi, la ecuacién que define la conversion de

residuo de vacio queda de la siguiente forma:

FlujomasicoCarga * X, a500. — flujomasicoFondo * X ¢ os00. *100

500+ — . .
’ FlujomasicoC arga * X

carga500+

Este resultado del programa esta expresado en funcién al corte de destilacion
simulada 500°C+ debido a que los compuestos con punto de ebullicibn mayor a 500°C
son los que el proceso, de manera mas importante, busca convertir o hacer que
reaccionen ya que estos compuestos son los que se encuentran en mayor proporcion
en los crudos pesados, extrapesados y residuos, ademas, al convertir estos
compuestos se obtienen productos con un valor comercial mucho mas alto que el que
poseen originalmente. A su vez, el interés en el estudio de la transformacion de estos
compuestos, es porgue son los principales responsables de la formacién de coque el
cual esta intimamente comprometido en el taponamiento de tuberias, perdida en la

eficiencia de algunos equipos, ensuciamiento de reactores, etc.

En la figura 4.11 se observa la tendencia al aumento de la conversion del corte
RV con un aumento de la temperatura. Este comportamiento es légico y esperado, ya
que es a partir de este corte que se pudieran estar generando la mayor cantidad de
productos livianos y medianos debido a que en el 500°C+ se encuentra las moléculas
de mayor tamafio y peso molecular, de manera tal, que al aplicar craqueo catalitico, se

obtienen moléculas de menor tamafo y peso molecular.
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FIGURA 4.11. Conversion del corte 500°C+ en funcion de la temperatura,
resultados arrojados por el programa.
TABLA 4.10
Conversién del corte 500°C+ experimental y el arrojado por el programa

Conversion Conversion Desviacion
experimental (%) programa (%) (%)
33,46 30,93 2,53
32,31 34,39 2,08
33,73 35,03 1,30
38,21 37,14 1,07
34,78 36,80 2,02
37,92 39,45 1,53
39,21 38,96 0,25
40,00 38,61 1,39
40,04 38,65 1,39
35,66 39,71 4,05
38,35 39,88 1,53
38,18 40,13 1,95
41,74 39,89 1,85
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En la tabla 4.10 se puede apreciar la conversion del residuo de vacio obtenidas
experimentalmente y por el programa, resultando muy semejantes, lo cual verifica

nuevamente que el modelo describe lo que ocurre fisicamente.

En la figura 4.12 y 4.13 se puede observar la composicion de los productos y los
rendimientos en funcién de la temperatura. Se puede apreciar que a medida que la
severidad de operacion aumenta, la produccién de los diferentes compuestos en el
procesamiento de la carga asciende practicamente en forma lineal, con un producto
claramente formado de mayor cantidad de gaséleo de vacio, luego diesel, nafta y por

ultimo gas.

También se puede observar como la composicion del residuo de vacio y por lo
tanto su rendimiento va disminuyendo a medida que aumenta la temperatura. Esto

sugiere, que los demas productos pudieran provenir principalmente del corte 500°C+.

70

60

50

# Residuo de vacio

40
M gasoleo de vacio

Diesel
Nafta
X Gases

30

Composicion (%p)

_’_____._____..___—--h————-——""'

20

10

e S COZT *N

434 436 438 440 442 444 446 448
Temperatura (°C)

FIGURA 4.12. Composiciones masicas a la salida del reactor, calculadas por el

programa.
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70,00
*
M
60,00
M

50,00
£ 40,00 # Residuo de vacio
E MW gaséleo de vacio
.5 Diesel
'-g Nafta
3 30,00 X Gases
« T = o |

) - = w
20,00
10,00
0,00 T T T T T T
434 436 438 440 442 444 446 448
Temperatura (°C)

FIGURA 4.13. Rendimientos a la salida del reactor, calculadas por el programa
TABLA 4.11

Composiciones masicas arrojadas por el programa a la salida del reactor

RV (%) GV (%) Diesel (%) Nafta (%) Gases (%)
57,54 22,89 12,11 7,44 1,69
58,9 22,43 11,39 7,19 1,63
57,59 23,62 11,75 7,016 1,72
56,37 23,53 12,48 7,61 1,77
54,40 24,60 13,12 7,85 1,86
54,83 24,31 13,03 7,82 1,83
52,61 25,44 13,83 8,12 1,74
53,17 24,96 13,74 8,11 1,74
53,39 24,70 13,74 8,15 1,91
51,98 24,45 14,58 8,97 1,87
52,40 25,11 14,13 8,33 1,98
52,53 25,80 13,72 7,92 2,02
52,13 25,23 14,25 8,37 1,97
52,39 25,12 14,14 8,33 1,96
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4.5 CAMBIOS EN LA PRESION DE OPERACION

Para analizar el desempefio del programa en cuanto a cambios en la presion de
operacion, se realizaron simulaciones a 2 presiones distintas (12,5bar y 10bar). Los

resultados obtenidos se presentan en las figuras de la 4.14 a la 4.16:

40000

35000 -

30000 -

25000 -

——Fondo a 12,5 bar
20000 - -- & - Fonso a 10 bar
—&—Tope a 12,5 bar
- - - Tope a 10 bar

Flujos masicos

15000 -

10000 -

5000 +

NGmero de balance

FIGURA 4.14.Comparacion de los flujos de tope y fondo a diferentes presiones.
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80
70 A
60 -
2 50 | ——RVa12,5 bar
o
K] --® - RVal0bar
£ —4&—GVa125 bar
§407 --% - GVa10 bar
2 —— Diesel a 12,5 bar
2 - - ® - Diesel a 10 bar
g Nafta a 12,5 bar
8 307 Nafta a 10 bar
20 A
10
0 T T T T T T T
0 2 4 6 8 10 12 14 16
Namero de balance

FIGURA 4.15. Comparacion de las composiciones del fondo a diferentes

presiones.

55,00

45,00

35,00
g ——RVal25bar
2 --® - RVal0bar
= —&—GV al25 bar
12
3 --% - GValobar
S 25,00 A )
2 —*—Diesel a 12,5 bar
'g - - @ - Diesel a 10 bar
g Nafta a 12,5 bar
8 Nafta a 10 bar

15,00

5,00 4
- » - » - » - » - » = » = »
2 4 6 8 10 12 14 16
-5,00
Namero de balance

FIGURA 4.16. Comparacion de las composiciones del tope a diferentes presiones.
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En la figura 4.14 se puede apreciar como en el tope del seprador se obtuvo un
ligero aumento en la cantidad de flujo masico, al disminuir la presion. A su vez que en el
fondo se aprecia una disminucién del flujo a menor presién. Esto se debe a que cuando
hay mayor presion, hay una mayor compresion y las moléculas tienden a unirse mas,
ocasionando mayor condensacion, lo que traduce a un aumento del flujo de liquido y la
consecuente disminucién de la cantidad de vapor. Es por esta razén que, al disminuir la
presion disminuye el flujo de liquido (fondo del separador) y aumenta el flujo de vapor

(tope del separador).

También se puede decir que cuando se aumenta la presion, aumenta a su vez la
densidad de los asfaltenos, que son los responsables de la formacion de soélidos
carbonosos. Por lo que existe una mayor conversion del residuo de vacio disminuyendo
su composicion, generando a su vez mayor proporcion de los productos de gaséleo de
vacio y diesel por el fondo y mayor proporcion de nafta por el tope. Ver figuras 4.15 y
4.16.
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V. INTERFAZ GRAFICA
En este capitulo se presenta la interfaz grafica creada para facilitar la interaccion
entre el usuario y el programa, describiéndose cada una de las ventanas presentadas

durante la ejecucion del programa.

Como una forma de complementar el programa de célculo, se creo una interfaz
grafica en el lenguaje Visual Basic 6.0. Este lenguaje se utiliz6 debido a que es muy
facil de aprender y de utilizar, es ideal para simples aplicaciones de interfaz de usuario,
ademas de ser un lenguaje que permite enlazar con el programa matlab de manera

efectiva y sin complicaciones.

Esta interfaz esta conformada por diversas ventanas, tales como: la
presentacion, la ventana del proceso, suministro de los datos de entrada, constantes

cinéticas, la presentacion de los resultados y la ayuda.

5.1 PRESENTACION

Es la ventana de inicio del programa. Dicha ventana contiene el nombre del
programa, los autores, asi como el logotipo de la universidad y de PDVSA-intevep.
Ademas para poder continuar en el programa y hacer uso de el, es necesario la

introduccion de una contrasefa y usuario. Ver figura (5.1).

Una vez que se introduce correctamente el usuario y contrasefia se entra a la de

la figura 5.2:

En la figura 5.2 se puede apreciar como en la parte superior posee una barra de
opciones en los que se encuentra “archivo y ayuda”. La opcion ayuda es una pequefa

explicacion de como funciona el programa, ver figura 5.3 y 5.4:
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T, 1FI IFTHr 1IEI JTI IEIELPEHI TOR Y
DEL SEFRA .HEH 1R C HLIENTE DE L&

FIGURA 5.2. Ventana de menu del programa
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FIGURA 5.3. Ventana que muestra la barra de opciones.

= |

El programa consiste en determinar los rendimientos y composiciones
de salida de cada uno de los pseudocomponentes establecidos tanto
en el tope como en el fondo del separador caliente de la plana piloto
de la tecnologia de AQUACONYERSION. a partir de ciertos datos de
entrada,. para obtener dichos resultados es necesario seguir ciertos
pasos:

1-En el menu. en la opcian Archiva, dar click en MNuewo para iniciar un proceso

2-Llenar los campos corespondientes a temperatura y presion del sistema, asi
como tambien latemperatura del separador caliente .

3-Darclick en cada una de las pestafias ubicadas en el area inferior izguierda v
llenar los respectivos datos de flujos masicos. composisciones iniciales v
constantes cineticas.

4.- Unawez lleno tados los datos, proceder a gjecutar el programa dando click al
hboton azul ubicado en la pane derecha de la pantalla.

b - Finalmente puede wer los resultados haciendo click en los respectivos botones
que se encuentran a la salida del separador caliente v del reactor.

FIGURA 5.4. Ventana de ayuda del programa
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La opcién Archivo, permite abrir una ventana nueva o cerrar el programa, ver

figura 5.5:

Ayuda
Mueva Crl+M
Cerrar Ctrl+C

FIGURA 5.5. Ventana que muestra la opcion de archivo

Como se puede observar en la figura 5.5, cada funcion tiene su opcién de acceso

rapido con la teclas Crtl+(N,C) segun sea el caso.

Al seleccionar la opcion de nuevo, aparecera la siguiente ventana:

@ Ment - [Proceso]

& Archivo  Ayuda :E

Resultados Tope
del separador
Caliente

Resultados del
comportamiento
del reactor

Resultados Fondo
del separador
Caliente

Parametros del Constantes

Flujos masicos el
reactor cinéticas

Menii - [Pracesal

FIGURA 5.6. Ventana del proceso a ejecutar.

106



& PDVSA
INTEVEP Capitulo V: Interfaz gréfica

La figura 5.6 representa de algiin modo la ventana principal del programa, ya que
es a partir de esta ventana que se tiene acceso a las demas, es decir, a partir de ella se

introducen los parametros de entrada, se ejecuta y se muestran los resultados.
5.2 SUMINISTRO DE DATOS

Para suministrar los datos, la interfaz posee una seccién destinada para la
misma, al observar la figura 5.6, dicha seccidon se encuentra en la parte inferior

izquierda de la ventana.

La misma esta conformada por 4 botones que representa flujos masicos,

composiciones iniciales, parametros del reactor y constantes cinéticas.
5.2.1 Flujos mésicos

En esta opcion se almacenan los datos de los flujos méasicos de entrada del

proceso. Ver figura 5.7:

S Fljosmésicos g o
Ayuda

Residuo de vacio (g/h) ‘ 38065.0

Yapor de aqua (g/h) ‘ 40400

Flujo de nitrégeno (SLPM) I 4
| Emulsion de catalizador {g/h) ‘ 2800.0
| |

Cancelar | Siguiente

FIGURA 5.7. Ventana para almacenar los flujos masicos
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Esta ventana contiene 2 botones, Cancelar y siguiente y una barra de ayuda en
la parte superior. El primer boton le da al usuario la opcién de cerrar la ventana y no
suministra estos datos. El segundo boton permite continuar con la presentacion de la

interfaz siempre que los datos suministrados estén completos y sean validos.

La opcién ayuda presenta una ventana informativa referente a los flujos masicos,
con algunas notas que se deben tomar en cuenta. En la figura 5.8 se observara dicha
ventana.

wa Mena - [Proceso]
& Archiva Ayuda

% i SN >
]m— : = : Resultados Tope

del separador
Residuo de vacio {g/h) 36065.0

Caliente

En esta seccibn se llenaran los campos respectivos a
cada uno de los flujos de entrada al proceso. Se debe
tener cuidado en que los valores esten expresados en
. las unidades que se indican sino no se obtendran valores
Emulsion | yageadas o logicos.

A continuacion algunas notas que se deben tomar en cuenta

NNNRRNRN RNNNRNRN,

o e e

1- Se debe estar pendiente de la unidad del flujo de nitrdgeno
ya gue estd expresada en SLPM (stander litro por minuto)

- i Resultados Fondo
Cancelar | Siguiente = i del separador

Caliente

Flujos masicos

Composiciones Parametros del Constantes
iniciales reactor cinéticas

FIGURA 5.8. Ventana de ayuda para suministrar los flujos masicos

5.2.2 Composiciones iniciales

Esta opcion se representa por la ventana mostrada en la figura 5.9, en ella se
introducen las composiciones masicas iniciales de cada pseudocomponente. Estas

composiciones son las arrojadas por la destilacion simulada.
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@ Meni - [Proceso]

Resultados Tope

PSEUDOCOMPONENTES : del separador
L Caliente

% enmasa

Residuo de vacio [S00+]°C 1

Gasoleo de vacio [350-500]*C
Diesel [210-350]"C !

Nafta [IBP-210]°C

]

'i
7

1

Al

U

ﬁ'

Z|

|

f

-
Gases [IBP-]'C q

Cancelar | Anterior | Siguiente |
Resultados Fondo

del separador
Caliente

Composiciones Parametros del Constantes

Flujos masicos i St
iniciales reactor cineticas

FIGURA 5.9. Ventana para introducir las composiciones iniciales.

De igual forma esta ventana contiene 3 botones, Cancelar, anterior y siguiente y
una barra de ayuda en la parte superior. Cuando se presiona el primer botén da al
usuario la opcion de cerrar la ventana y no suministrar estos datos. El segundo botén
permite regresar a la ventana anterior en caso de que se quiera modificar alguno de los
datos suministrados. El tercer boton permite continuar con la presentacion de la interfaz

siempre que los datos suministrados estén completos y sean validos.

La opcién ayuda presenta una ventana informativa referente a las composiciones
masicas iniciales, con algunas notas que se deben tomar en cuenta. La figura 5.10 se

observara dicha ventana.

5.2.3 Parametros del reactor

Esta opcion se representa por la ventana mostrada en la figura 5.11, en ella se
introducen los pardmetros de disefio que definen al reactor, es decir, el volumen y el
diametro del reactor.
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B Avud 3 ||
B Ayuda ‘ = > Resultados Tope

del separador

Caliente
En esta seccidn se Il los campos respectivos a los
por jes correspondi a los porcentajes en masa
de cada uno de los pseudocomponentes que estan
en la ali ion del si 5

Residuo de v

A continuacion algunas notas que se deben tomar en cuenta;

Gasoleo de 1- Los porcentajes de masa se obtienen de 2 destilacian

simulada, tomando en cuenta el rango de temperatura de cada I

uno de los pseudocomponente.

Diesel [210-3)
2-Enla alimentacion generalmente no posee proporciones de
nafta, diesely gases por lo que en dichas casillas se coloca un
Nafta [IBP-21{| 1 (eero).
el

ito

|
Gases [IBP-] - o

Cancelar | Anterior | Siguiente |
Resultados Fondo
del separador
Caliente
5 5 Composiciones Parametros del Constantes
Flujos masicos g e
iniciales reactor cineticas

FIGURA 5.10. Ventana de ayuda para suministrar las composiciones iniciales.

Resultados Tope
del separador
Caliente

£ Parametros del re

Diametro del reactor {(m) a2

Volumen del reactor (L) 2046 I

Cancelar | Anterior |Siguiente | E E
ultados del
portamiento
el reactor

Resultados Fondo
del separador
Caliente

Composiciones Parametros del Constantes
iniciales reactor cinéticas

FIGURA 5.11. Ventana para introducir los parametros del reactor

Flujos masicos

De igual forma esta ventana contiene 3 botones, Cancelar, anterior y siguiente

que cumplen las mismas funciones explicadas anteriormente.
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5.2.4 Constantes cinéticas

Esta opcion se representa por la ventana mostrada en la figura 5.12, en ella se
introducen las energias de activacion y las contantes pre-exponencial para cada una de

las reacciones

@ Meni - [Proceso]

@ Archivo Ayuda |
_@_Gnéﬁm ‘ 5| !
Ayuda
REACCIONES
Resultados Tope
—E4 del separador
K; = A; @ ReT Caliente
EA A
Residuc Ll Gasoleo
delacic — devesi | %% [ zss0ee.me
Raidio _* 03707 52034E+08
. +
deVacio — Diesel I I
Rasdio _* 2z.9181 1.0034E +03
. +
devVacly ——» Mafta I I
Rasdo _** .4133 21856E+07
2 +
deVaco ——>  Gasss I I
|
Gasdleo ks 34.2455 4.2492E+09
g +
deVacio — Diesel I I
Gasdlso k6 15,6443 35404E+03
. +
deVacln ——» Mafta I I
Gasdleo K 34.9847 1.1203E+10
p —— Bases I - I ¥
deVeclo Resultados Fondo
del separador
Cancelar | Anterior Siguiente Caliente
. . Composiciones Parametros del Constantes
Flujos masicos S S
iniciales reactor cinéticas

FIGURA 5.12. Ventana para introducir las constantes cinéticas.

De igual forma esta ventana contiene 3 botones, cancelar, anterior y siguiente y
una barra de ayuda en la parte superior que cumple las mismas funciones descritas
anteriormente.

La opcidon ayuda presenta una ventana informativa referente a las constantes
cinéticas, con algunas notas que se deben tomar en cuenta. En la figura 5.13 se
observa dicha ventana.
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@ Meni - [Proceso]

- -
? Ayuda e Resultados Tope

del separador
Caliente

En esta seccion se llenaran los campos respectivos a las
constantes necesarias para obtener las K cinéticas.

Residuo =
deVasio —— A continuacion algunas notas que se deben tomar en cuenta:

k2
E:i"‘:‘;?u = 1-Cadafila corresponde a la EA (energia de activacian) v ala ctte

Anecesarias paraobtener la K de la reaccian que se le antepone a
los espacios; es decit. parala lerafila corresponde ala EAT y Al

E:i"‘:‘;?u — | para abtener K1 que es la constante cinética de la reaccion en

donde se obtiene gasaleo de wacio a partir de residun de vacio

Residuo

k4
devacia —— ||

i 2 - Las constantes cinéticas corresponden aun reactor en
Gastlen especifico. si se usa el mismo no es necesario estar introduciendo
de Vaclo > los valores de EA y A,

e —— v ———

Gasdleo

k6
de Wacio H |

Gasdleo

k7
de Vacio %

Resultados Fondo
P del separador
Cancelar Anterior Siguiente b Caliente

Composiciones Parametros del Constantes

Flujos masicos B ikt
iniciales reactor cinéticas

FIGURA 5.13. Ventana de ayuda para suministrar las constantes cinéticas.

5.3 EJECUCION DEL PROGRAMA

Una vez suministrados todos los datos de entrada, el programa vuelve a la

ventana principal (figura 5.6).

Antes de ejecutar el programa, es importante suministrar los datos
correspondientes a la temperatura y presion del sistema, ademas de la temperatura en

gue opera el separador caliente.

Una vez suministrados estos datos, se procede a presionar el icono de flecha
gue se encuentra en el extremo derecho, el cual internamente hace el llamado de los
subprogramas y crea unos archivos de resultados. Si todos los datos estan
suministrados y son validos la simulacién es exitosa y mostrara una ventana como la
figura 5.14.

112



PDVSA

INTEVEP

Capitulo V: Interfaz grafica

_Q Archivo  Ayut

Resultados Tope
del separador
Caliente

La simulacion fue exitosa

Resultados Fondo
del separador
Caliente

Composiciones Parametros del Constantes
iniciales reactor cinéticas

Flujos masicos

FIGURA 5.14. Ventana que muestra cuando la simulacién fue exitosa.

Esta seccion de la simulacién, permite obtener para las corrientes de tope y
fondo los rendimientos, flujos masicos y composiciones masicas de cada componente.
Una vez terminada la simulacién, aparecen los valores de rendimientos en el tope y
fondo del separador y los demas resultados se podran apreciar al hacer click en los
botones de “resultados fondo del separador caliente” y “resultados tope del separador

caliente”

5.4 PRESENTACION DE RESULTADOS

Al hacer click tanto en el botén del fondo del separador como el en tope
aparecera una ventana como la figura 5.15:

113



PDVSA

INTEVEP

Capitulo V: Interfaz grafica

Resultados Tope
del separador
Caliente

COMPOSICIONES Y
FLUJOS MASICOS

RENDIMIENTOS

Cancelar |

Resultados Fondo
del separador
Caliente

Composiciones Parametros del Constantes

Flujos masicos o S
iniciales reactor cinéticas

FIGURA 5.15. Ventana que muestra los resultados tanto por el tope como el
fondo.

Cada botdon lleva a una segunda ventana donde aparecera los resultados
correspondientes.

5.4.1 Composiciones y flujos masicos.

Esta ventana muestra las composiciones y flujos mésicos de cada componente,
asi como también tiene la opcién de volver al mena de resultados y un icono que te
permite imprimir dicha ventana. Ver figura 5.16:

5.4.2 Rendimientos

Esta ventana muestra los rendimientos de cada componente, asi como también

tiene la opcion de volver al menud de resultados y un icono que te permite imprimir dicha

ventana. Ver figura 5.17:
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Resultados masicos o

43515

COMPOSICIONES
% enmasa

Residuo de vacio [500+]°C 020

Gasoleo de vacio [350-500]°C 11.86
Diesel [210-350]°C 46.05
Nafta [IBP-210]°C 41.90

Gases [IBP-]"C

Agua

Flujo masico total de hidrocarburos

8|

i 4 Composiciones Pal del Constantes
Flujos masicos ol e
iniciales reactor cineticas

FLUJOS
MASICOS

agth

BE1.85
41568

IW

VYolver al menu
de resultados

FIGURA 5.16. Ventana que muestra las composiciones y flujos masicos de

resultados.

| Rendimientos en el

os Tope
arador
nte

E Yolver al menu os Fondo
de resultados arador

43515 125 3504 RENDIMIENTOS
% en masa
Residuo de vacio [500+]C 0o
: " 175
Gasoleo de vacio [350-500]°C
Diesel [210-350]°C 5%
Llj Nafta [IBP-210]"C 5:4%
ey
e Gases [IBP]°C 158
co
Agua 100
= 2 Composiciones Parametros del Constantes
Flujos masicos e s
iniciales reactor cinéticas

iente

FIGURA 5.17. Ventana que muestra los rendimientos de los productos.
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5.4.3 Resultados del reactor.

Este icono ubicado en la corriente a la salida del reactor, muestra el resultado de
la conversion del corte 500°C+ correspondiente al residuo de vacio. El botén aceptar,

regresa al usuario a la ventana principal. Ver figura 5.18

5 Converzian

Conversion del corte 5007C+

FIGURA 5.18. Ventana que muestra la conversion del corte 500°C+
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CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

A continuacion se exponen de manera puntal las conclusiones mas importantes
generadas a partir de los resultados obtenidos. También se presentan una serie de
recomendaciones, propuestas con la finalidad de mejorar y profundizar la investigacion

realizada.

CONCLUSIONES

¢ El modelo cinético basado en reacciones de pseudoprimer orden y representado
por pseudocomponentes de cortes de destilacion simulada da reproduce el

proceso experimental estudiado con errores de entre (0-10) %.

e La modelacibn matematica desarrollada permitié elaborar un cédigo adecuado
para representar el comportamiento del reactor y separador caliente de la planta
de AQUACONVERSION®.

e El programa de simulacion permite visualizar el comportamiento de los productos

con respecto a sus rendimientos, composiciones y flujos masicos.

e Los modelos logran representar el porcentaje de conversion del corte 500°C

entre 30 y 40 % en un rango de temperatura de (434-446)°C respectivamente.

e Las desviaciones observadas en los resultados de la validacion del programa, se
atribuyen principalmente a los modelos matematicos utilizados y los métodos

numeéricos aplicados para resolverlos.

e En cuanto a la interfaz grafica presentada, permite al usuario un facil manejo de
los médulos que componente el programa para asi poder determinar los
rendimientos de los productos y las composiciones masicas y los flujos masicos

de los mismos.
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RECOMENDACIONES

Impartir cursos de aprendizaje del programa a los trabajadores del departamento,
de tal manera que se pueda entender adecuadamente el funcionamiento del

mismo para usarlo en forma correcta.

Estimular el uso de matlab en la Escuela de Ingenieria Quimica por ser una
herramienta de uso sencillo, versatil y con gran alcance en la aplicacion de

métodos numéricos de gran dificultad.

Tratar de obtener un modelo del proceso de AQUACONVERSION® en donde se
pueda estimar las propiedades fisicas y quimicas de los productos tales como
viscosidad, gravedad especifica, azufre, asfaltenos, residuo de micro carbén y
estabilidad del producto final.

Ampliar los modelos cinéticos, empleando pseudocomponentes mas especificos.

Buscar expresiones que definan las constates de velocidad en funcién de la
accion del catalizador.

Simular el resto de la planta a fin de contar con una herramienta de analisis,
prediccidn y operacion de la instalacién en conjunto y poder determinar la mejor

capacidad de operaciéon de la misma.

Ir consolidando el programa en cuanto a aumento de su precision y rigurosidad

de los calculos.
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Apéndice A: Tablas de datos experimentales

TABLA A.1
DATOS EXPERIMENTALES ARROJADOS POR LA PLANTA C DE LA TECNOLOGIA AQUACONVERSION®
ineodo | Temperara | Pl iscode | o scode | P iskoce | Fuio i fe | M niocede | oo e
= (MRV+1) g/ | (MH20%0,1) g/h | (CAT+0,01) g/h (FSC+1) g/h (TSC#0,1) g/h | (MGA0,01) g/h
1 438,0 36065 4040,0 2800,00 31504 6683,3 895,83
2 4352 37836 4032,0 3014,05 34480 4765,0 1888,94
3 437,7 34547 4016,0 2859,00 32988 4404,4 1849,75
4 439,9 36300 4002,0 2977,00 33730 5609,2 823,42
5 441,9 35009 4002,1 3005,98 32259 5409,1 880,46
6 4414 35009 4002,1 2904,16 32259 5409,1 893,48
7 4418 34884 5803,2 2830,00 31111 6770,0 858,67
8 441,8 35876 5803,2 2812,88 32080 6610,0 844,31
9 4440 35792 4133,9 2832,17 31253 7171,8 881,99
10 4442 36059 4200,0 2900,00 30983 8117,0 863,62
11 446,0 36384 4108,0 2926,06 32583 6411,4 911,47
12 446,1 35634 4076,2 3121,39 33153 5205,2 924,07
13 445,7 35200 4069,5 2742,00 32072 5610,6 932,37
14 445 4 35296 4080,0 2742,00 31411 6406,4 980,82

Flujo de nitrégeno (mN)= (4 £+ 1) slpm

Presion de operacion (P)= (12,5 +0,1) bar

Volumen del reactor (vt) = (20,50 £ 0,01)L
Diametro del reactor (dr)= (0,12 + 0,01) m
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TABLA A.2
COMPOSICIONES EXPERIMENTALES DE CADA PSEUDOCOMPONENTE EN EL FONDO DEL SEPARADOR

Prueba Destilacién simulada del fondo del separador caliente (x+0,01)%p/p
500 °C + 350-500 °C 210-350 °C IBP-210 °C
1 63,72 28,20 8,09 0,00
2 63,66 28,55 7,78 0,00
3 68,56 25,47 5,97 0,00
4 66,59 26,08 7,33 0,00
S 67,15 26,07 6,78 0,00
6 63,02 28,29 8,69 0,00
7 66,58 26,07 7,34 0,00
8 65,43 27,84 6,73 0,00
9 63,87 28,09 8,04 0,00
10 64,56 27,60 7,84 0,00
11 65,57 27,30 7,14 0,00
12 67,56 26,64 5,80 0,00
13 62,45 29,21 8,34 0,00
14 64,71 26,51 8,78 0,00
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TABLA A3
COMPOSICIONES EXPERIMENTALES DE CADA PSEUDOCOMPONENTE EN EL TOPE DEL SEPARADOR

Prueba Destilacidén simulada del tope del separador caliente (x+£0,01)%p/p
500 °C + 350-500 °C 210-350 °C IBP-210 °C
1 0,00 12,74 45,16 42,10
2 0,00 10,88 45,12 44,00
3 0,00 9,63 39,96 50,41
4 0,00 9,76 42,34 47,90
S 0,00 10,28 43,38 46,34
6 0,00 9,54 42,57 47,90
7 0,00 8,28 41,97 49,75
8 0,00 11,98 44,22 43,80
9 0,00 10,71 43,42 45,87
10 0,00 9,86 43,58 46,56
11 0,00 10,64 43,39 45,97
12 0,00 9,57 42,07 48,36
13 0,00 9,87 42,17 47,97
14 0,00 10,32 43,22 46,46
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TABLA A4
CARACTERISTICAS DEL CRUDO ALIMENTADO
Propiedades Crudo
Gravedad API (adim) 3,4
Viscosidad Cinemética a 135 °C (cSt) 2481
Carbén Conradson: (Cc +/- 0,8) % p/p 22,5
Contenido de Carbono (%p/p) 84,27
Contenido de Hidrogeno (%p/p) 9,83
Contenido de azufre (Az +/- 0,24) % plp 4,31
Contenido de Nitrégeno (N+/-1604) ppm 8530
Punto Fluidez (°C) 90
Punto de Inflamacion: (°C) 290
Saturados (% p/p) 7
Aromaticos (% p/p) 51
Resinas (% p/p) 28
Asfaltenos (% p/p) 14
IBP — 210 °C (% p/p) 0
210 — 350 °C (% p/p) 0
350 — 500 °C (% p/p) 5,9
500+ °C (% p/p) 94,1
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APENDICE B. ANALISIS QUIMICO

Archivo: DHPCHEMED Ch280907\S1G10009.DVSIG10009_FID1_A.CDF 10/007 10:11:29 AM
Muestra: P720 FSC 04/105A Operador: CARLOS R-B. ERIC L F. DIAZ
Parametro: HT-20

Tabla Puntos Ebullicién (%Off)
ASTM D7169
Canal de Carbono(0)

SWOff PE(C) WOff PE(C) WOff PE(C)
IBF 448.0 23.00 578.1 46.00 B657.3
1.00 459.7 24.00 582.5 47.00 660.3
2.00 473.2 25.00 586.9 48.00 663.5
2.00 4821 26.00 591.2 49.00 666.7
4.00 480.4 27.00 595.3 50.00 669.8
5.00 495.6 28.00 590.4 51.00 6727
5.00 500.6 29.00 603.5 52.00 675.6
7.00 505.2 30.00 8077 53.00 E579.0
2.00 5008.7 31.00 611.5 54.00 682.3
9.00 514.3 32.00 6154 55.00 585.3

10.00 518.9 33.00 519.1 56.00 586.4

11.00 523.5 34.00 B622.8 57.00 591.4

12.00 528.1 35.00 626.3 58.00 594.0

13.00 532.6 36.00 629.6 59.00 697.0

14.00 537.1 37.00 8327 50.00 700.2

15.00 541.7 38.00 8635.7 G1.00 702.8

16.00 546.3 39.00 8638.7 52.00 705.5
17.00 551.1 40.00 841.6 53.00 708.3
18.00 556.0 41.00 644.6
19.00 560.6 42.00 8474

20.00 565.1 43.00 6550.0
21.00 560.5 44.00 B652.5
22.00 573.7 45.00 554.9

Recuperado: §2.88 @711.2C Tiempe Inicial: 10.847 min. Tiempo Final: 28.634 min.
Area de Andlisis: 1.91169a+06 Seral Inicial: 0.000 p& Sefal Final: 134221 pA
FR Detector: 1.00000a+00 FPeso Muestra: 0.2026 Peso Solvents: 12,5671
Fecha CTR: 107 272007 Fecha CFR: 10 272007

Factor de Respuesta: 5.20172=-09

Ficha CTR: D:HPCHEMED C\280807WS1G1 0004.00E81E10004_FID1_A CDF
Ficha CFR: D:AHPCHEMED C2B0@07.51G1 0006.00S1G10006_FID1_A. CDOF
Ficha Blanco: D:NHPCHEMEQ Ci280007T\SIG10005.CASIG10005_FID1_A.COF

FIGURA B.1. Reporte de la destilacion simulada de la alimentacion
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APENDICE C. GRAVEDAD ESPECIFICA

A continuacién se muestra la tabla de los datos experimentales utilizados para determinar la correlacion de la gravedad

especifica en funcién de la temperatura normal de ebullicion.

TABLAC.1
GRAVEDAD ESPECIFICA A 60 °F PARA CADA CORTE DEL CRUDO
Fractiones °C Crude IBP-200 200-250 250-300 300-343 343-402 402-461 462-510 510 °C+
Yield** %v 100 0,86 3,12 4,65 5,41 11,85 11,34 6,69 56,08
Yield** %p 100 0,01 0,03 0,04 0,05 0,11 0,11 0,07 0,60
SG @ 60 °F 1,0136 0,8368 0,8713 0,8944 0,9212 0,9561 0,9759 0,9833 1,0623
APl @ 60 °F 8,1 37,6 30,9 26,7 22,1 16,5 13,5 12,4 1,7
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APENDICE D. TABLAS BIBLIOGRAFICAS

TABLA D.1
PROPIEDADES CRITICAS Y FACTOR ACENTRICO DE VARIOS
COMPUESTOS

Liquidos Te ('K Pe (bar; ve .10% (m*/mol) Ze w
Metano 190,60 46,00 G000 0,29 0,01
Etano 305,40 48,80 145,00 0.28 0,10
Propano 369,80 42,50 203,00 0,28 0,15
n-Butano 425,20 38,00 255,00 027 0,19
Isobutano 405,10 36.50 263.00 0.28 0,18
n-Pentano 469,60 33,70 204,00 0.26 0,25
lsopentano 460,40 33,80 30, 00 0.27 0.23
Neopentano 433,80 32,00 203,00 0,27 0,20
n-Hexano 507.40 20,70 370,00 0.26 0,30
n-Heptano 540.20 27.40 432.00 026 0,35
n-Octano 568,80 24,80 492,00 026 0,39
Etileno 282.40 S0.40 129,00 0.28 0,09
Propileno 365,00 46,20 11,00 028 0,15
1-Buteno 419,60 40.20 240,00 028 0,19
I-Penteno 464,70 40,50 200,00 0.31 0,24
Acido acético 594,40 57,90 171.00 0.20 0,45
Acetona 508,10 47.00 20900 023 0,30
Acetonitrilo 547.90 48,30 173,00 0,18 0,32
Acetileno 308,30 61.40 113,00 0.27 0.18
Benceno 562,10 48,90 250,00 027 .21
| -3-Butadieno 425,00 3.30 221.00 0.27 0,20
Clorobenceno 632,40 45,20 208,00 027 0,25
Ciclohexano 553,40 40,70 308,00 027 0.21
Fredn-12 385,00 41,20 217.00 028 0,18
Frer dietilico 466,70 36,40 280,00 0.26 0.28
Etanol 516,20 63,80 16700 025 .64
Oxido de etileno 469,00 71,90 140,00 026 0,20
Metanol 512.60 §1.00 118,00 022 0.56
Cloruro de metilo 416,30 66,80 130,00 027 0,16
lolugno 391,70 41,10 316,00 026 0.26
Fredn-1 | 471.20 44,10 248,00 028 0,19
Fredn-113 487,20 34,10 304,00 026 0,25
Arpdom 150,80 48,70 7490 0.29 0,00
Bromo 554,00 103,00 127,00 0,27 0.13
Cloro 417.00 77.00 124,00 028 0.07
Helio 4 5.20 2.27 57.30 0,30 -0,39
Hidrégeno 33.20 13.00 65.00 0.30 -0.22
Criptén 209,40 55,00 91,20 0.29 0,00
Nedn 44.40 27.60 41.70 0,31 0,00
Nitrégeno 126,20 33,090 8050 0.29 0,04
Oxigeno 154,60 50,50 7340 0.29 0,02
Xendn 289,70 58.40 118,00 0.29 0.00
Amoniaco 405,60 112,580 72,50 0.24 0,25
Didxido de carbono 304.20 73.80 94,00 0.27 0,22
Disulfuro de carbono 552,00 70,00 170,00 0.29 o101
Mondxido de carbono 132,90 35.00 93,10 0.29 0,05
Tetraclomro de carbono 556,40 45,60 276.00 027 0,19
Acido clorhidrico 324,60 83,00 &1.00 025 0,12
Acido cianhidrico 456,580 53,090 39.00 0.20 0,41
Acido sulfhidrico 373,20 B9, 40 GE.S50 028 0,10
Oxido nitrico (NO) 120,00 65,00 58,00 025 0.61
Oxido nitroso (N20) 309,60 72,40 Q740 027 0,16
Didxido de azutre 430,50 78,80 122,00 027 0,25
Tridxido de azufre 491,00 2,00 30.00 026 0.41
Agua 647,30 220,50 56,00 023 0,34

Fuente: Perry, 2001
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TABLA D.2

PESOS MOLECULARES DE LOS GASES DE REACCION

Peso molecular

Compuesto Simbolo
(g/gmol)
Metano CH4 16,04
Etano CzHse 30,07
Etileno CoHy 28,05
Propano CsHsg 44,09
Propileno CsHs 42,08
i-Butano CsH1o 58,12
n-Butano CsH1o 58,12
1-Buteno C4Hsg 56,10
i-Buteno C4Hsg 56,10
i-Pentano CsHio 72,15
n-Pentano CsHi2 72,15
Butadieno Ca4Hs 54,09
1-Penteno CsHio 70,13
2c-Penteno CsHio 70,13
Hexano CeH1a 86,17
Dioxido de carbono CO; 44,01
Monoxido de carbono CO 28,01
Sulfuro hidrégeno H,S 34,08
Hidrégeno H» 2,016
Nitrégeno N> 28,02

Fuente: Perry, 2001
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APENDICE E. LINEALIZACION DE LA EXPRESION DE ARRHENIUS

A continuacidn se muestran la linealizacion de la expresion de Arrhenius
obtenidas en la determinacion del modelo matematico que representa la cinética del
proceso de AQUACONVERSION®

0 T T T T T T T T
0,00139 0,001392 0,001394 0,001396 0,001398 0,0014 0,001402 0,001404 0,001406 0,001408

-0,1 -

-0,2

-0,3

-0,4 -

-0,5

y = -12746x + 17,075
2
0,6 B R%=0,4839

Logaritmo neperiano de k (Ln k)

-0,7

-0,8

-0,9

Inverso de la temperatura 1/T (1K)

FIGURA E.1 Linealizacion de arrhenius para k1
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FIGURA E.2. Linealizacion de arrhenius para k2
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FIGURA E.3. Linealizacion de arrhenius para k3
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Inverso de la temperatura 1/T (1/K)

FIGURA E.4. Linealizacion de arrhenius para k4
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FIGURA E.5. Linealizacion de arrhenius para k5
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FIGURA E.6. Linealizacidn de arrhenius para k6
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FIGURA F.7. Linealizacién de arrhenius para k7
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APENDICE F. CODIGO EN MATLAB DEL PROGRAMA REALIZADO

A continuacion se presenta el programa utilizado en la optimizacién de las
constantes de velocidad y el cddigo del programa que predice los rendimientos de los
productos del proceso de AQUACONVERSION®.

Inicialmente se presenta cada uno de los subprogramas utilizados y finalemte se
apreciaran los codigos de los programa principales para optimizar las k y de
rendimientos. Las lineas de color verde son comentarios para el mejor entendimiento

del codigo.

F.1 SUBPROGRAMAS

¢ DatosConstantes.m

Estos datos son suministrados por el usuario.

P; %presion

mN; %masa de nitrogeno en SLPM.

TSF; %temperatura del separador caliente

vt; %volumen del reactor

dr; %Diametro del reactor

tol; %tolerancia del flash

Ea; %vector de la energia de activacion inicial para optimizar los valores

A; %vector de las Constantes pre-exponencial inicial para optimizar

X0; %vector de las composiciones masicas iniciales de cada pseudocomponente
(simulada)

e Datos.m
Estos datos son leidos de una hoja de Excel. La variable i representa el nUmero
de balance. Cada balance es para un temperatura y se utiliza para optimizar las K.

Todos los flujos son leidos en g/h.

T=aux2(i,1)+273.15; %la temperatura se lee en °C y se convierte a k

mRV=aux2(i,2); %flujo masico de residuo de vacio alimentada

mH20=aux2(i,3); %flujo masico de agua alimentada
MCAT=aux2(i,4); %Flujo masico de catalizador alimentado
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masaFSC=aux2(i,5); %Flujo masico en el fondo del separador caliente
masaTSC=aux2(i,6); %Flujo masico en el fondo del separador caliente
masaGas=aux2(i,7); %Flujo masico de gas en el tope del separador
xF(4)=aux2(i,8); Y%oComposiciones de cada componente en el fondo del separador
xF(3)=aux2(i,9);

xF(2)=aux2(i,10);

xF(1)=aux2(i,11);

xT(1)=aux2(i,12); %composiciones de cada compoenente en el tope del separador
xT(2)=aux2(i,13);

xT(3)=aux2(i,14);

xT(4)=aux2(i,15);

e PropCriticas.m
Este subprograma se encarga de calcular las propiedades criticas de cada uno

de los pseudocomponetes, los gases y el agua y nitrégeno.

function [PropMtx] = propCriticas(TbCent)
%las tb estan introducidas en °C

%PROP CRITICAS DE LOS PSEUDOS A EXCEPCION DEL GAS
SG=0.3477*(ThCent.”0.1693); %se calculo a partir de data experimental
Tb=(TbCent+273.15)*(9/5); %de °C a R
Tco=Tb./(0.533272+0.000191017.*Tb+0.0000000779681.*Th."2-
0.0000000000284376.*Th."3+9.59468E+27./Th.~13);

alpha=1-Th./Tco;
SG0=0.843593-0.128624*alpha-3.36159*alpha."3-13749.5*alpha."12;

%temperatura critica

SGt=exp(5*(SGo-SG))-1;
ft=SGt.*(-0.362456./Th.”0.5+(0.0398285-0.948125./Th.*0.5).*SGt);
Tc=Tco.*((1+2.*ft)./(1-2.*t))."2;

PropMtx.Tc=Tc*(5/9);%En K°

%volumen critico
Vco=1./((1-(0.419869-0.505839.*alpha-1.56436.*alpha.*3-9481.7.*alpha."14))."8);
SGv=exp(4.*(SGo0."2-SG."2))-1;
fv=SGv.*(0.466590./Th.~0.5+(-0.182421+3.01721./Th.~0.5).*SGV);
Ve=Vceo.*((1+2.%v)./(1-2.%fv)). 2;

%presion critica
Pco=(3.83354+1.19629.*alpha.”0.5+34.8888.*alpha+36.1952.*alpha.2+104.193.*alpha

MY N2;
SGp=exp(0.5.*(SGo-SG))-1;
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fp=SGp.*((2.53262-46.1955./Th.~0.5-0.00127885.*Th)+(-
11.4277+252.140./Tb.~0.5+0.0023055.*Th).*SGp);

Pc= Pco.*(Tc./Tco).*(Vco./Vc).*((1+2.*fp)./(1-2.*fp)). 2,

PropMtx.Pc=Pc*0.0689478; %En bar

%peso molecular a partir de una correlacion del IFP
PropMtx.PM=0.00005805*((ThCent+273.15).#2.3776./SG.~0.9371);

%Factor acentrico por lee kesler

tr=Th./Tc;

PropMtx.w=(log(1./PropMtx.Pc)-5.92714+6.09648./tr+1.28862.*log(tr)-
0.169347*tr.76)./(15.2518-15.6875./tr-13.4721.*log(tr)+0.43577 .*tr."6)

%PROP CRITICAS DEL PSEUDO DEL GAS se determino experimentalmente

PropMtx.Tc(5)=92.904985;
PropMtx.Pc(5)=22.299995;
PropMtx.PM(5)=8.8152;
PropMtx.w(5)=-0.143513;

%PROP CRITICAS DEL AGUA Y DEL NITROGENO de la teoria

PropMtx.Tc(6)=647.25;
PropMtx.Pc(6)=221.2;
PropMtx.PM(6)=18.02;
PropMtx.w(6)=0.344;
PropMtx.Tc(7)=126.15;
PropMtx.Pc(7)=33.94;
PropMtx.PM(7)=28;
PropMtx.w(7)=0.04

e ComplnicFlash.m
Tiene como funcién convertir las composiciones masicas y los flujos masicos en
composiciones molares y flujos molares necesarios para obtener las condiciones

iniciales del Flash que cumplan con las unidades de los balances.

function [z,flujoMoles] = complnicFlash(mN,mH20,mRV,x0,mCAT,P,T,PropMtx)
%la presion es en bar y la temperatura en K
%Los flujos masicos en g/h

mp=(mRV*x0); %cantidad de masa de cada pseudocomponente
for i=1:5

mpseuMoles(i)=mp(i)/PropMtx.PM(i); %moles de cada pseudocomponente
end
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molesRV=sum(mpseuMoles); %moles totales de alimentacion de residuo
molesN=(mN*60*(P*0.986923169*28/(0.082*T)))/PropMtx.PM(7);

mt=molesN+(mH20/PropMtx.PM(6))+molesRV; %moles totales de la corriente
flujoMoles=mt; %(moles/tiempo)
for i=1:5
if i==2
z(i)=(mpseuMoles(i)+mHVGO)/mt;
else
z(i)=mpseuMoles(i)/mt;
end
end
z(6)=((mH20/PropMtx.PM(6))+mH20c)/mt;
z(7)=molesN/mt;

e flashPT.m
Su funcién es ejecutar todos los modelos matematicos que involucran un

separador flash. En el a su vez se hacen llamados de otros subprogramas.

function [K,X,Y,fv,vL,vV,fmL,fmV]=flashPT(P,T,Zi,flujoMolar,PropMtx,tol,Ko)
options=optimset;
err=tol+1; iter=0;

while err>tol
iter=iter+1;
fv=fzero(@tita,0.8,0ptions,Zi,K0)
if fv>1
fv=1;
else
if fv<0
fv=1;
end
end

X=Zi./(1-fv+fv*Ko);

Y=Ko.*X;
X=X"
Y=Y,
[K,vL,wW]=PRTwu(P,T,X,Y,PropMtx);
K=K
if iter==1
Ko=K;
else
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error=abs((Ko-K)./K);
err=sum(error);
Ko=K;
end
end
fmV=fv*flujoMolar; %(moles/tiempo)
fmL=flujoMolar-fmV; %(moles/tiempo)

e Tita.m
Representa la ecuacién 3.26 y se utiliza par ser llamada por la funcion fzero
encargada de buscar la raiz de la ecuacion que equivale al valor de beta.

function F=tita(fv,Zi,K)
F=Zi.*(1-K)./(1-fv+fv.*K);
F=sum(F);

e PRTwu.m
En este subprograma se calcula a partir de la correlacién de TST, las densidades

molares, fugacidades, factor de compresibilidad y las k de equilibrio.

function [K,vL,vW]=PRTwu(P,T,X,Y,PropMtx)

%P en bar T en K

R=0.08205746;
ac=(0.457235528921/0.986923169.*R."2.*PropMtx.Tc.*2./PropMtx.Pc);
bi=(0.0777960739039/0.986923169.*R.*PropMtx.Tc./PropMtx.Pc);
alfa=PRTwu_coef(T,PropMtx); %ocalc alfa with Twu coefficients
ai=ac.*alfa;

[av,bv]=mix_rules(Y,ai,bi);
Av=av*P*0.986923169/R"2/T"2; %la constante es para llevar la presion de bares a
atmosferas
Bv=bv*P/R/T;
pa=P*0.986923169; %la presion de bares a atmosferas
raices=roots([pa (pa*w*bv+pa*u*bv-pa*bv-R*T) (pa*bv 2*(u*w-w-u)-R*T*w*bv-
R*T*u*bv+av) (-pa*u*w*bv/3-R*T*u*w*bv/"2-av*bv)));
aux=[J;

148



& PDVSA | | -
INTEVEP Apéndice F: Codigo en matlab del programa realizado

fori=1:3
if isreal(raices(i))
aux=[aux raices(i)];
end
end
vV=max(aux); %Var results: vV, Av, Bv

[alig,blig]=mix_rules(X,ai,bi);
Alig=alig*P*0.986923169/R"2/T"2;
Blig=blig*P/R/T;
raices=roots([pa (pa*w*blig+pa*u*blig-pa*blig-R*T) (pa*blig"2*(u*w-w-u)-R*T*w*blig-
R*T*u*blig+aliq) (-pa*u*w*blig"3-R*T*u*w*blig”2-alig*bliq)]);
aux=[];
for i=1:3

if isreal(raices(i))

aux=[aux raices(i)];

end
end
vL=min(aux); %Var results: vlig, Alig, Blig

Zlig=vL*(0.986923169*P)/(R*T);
Zv=vV*(0.986923169*P)/(R*T);

%::::::::Fugacity::::::::::::::::::::::::::::
phiV=fugacityTST(Y,ai,bi,av,bv,Av,Bv,Zv);
phiL=fugacity TST(X,ai,bi,aliq,blig,Aliq,Bliq,Zliq);

Opo========K's Equi|ibria:::::::::::::::::::::
K=phiL./phiV;

e PRTwu_coef
Se encuentran los valores de las constantes L,M,N que se necesitan para

resolver la ecuacién alpha 3.57.

function alfa=PRTwu_coef(T,PropMtx)

load alfap;
n=length(PropMtx.Tc);
Tr=T./PropMtx.Tc;
alfa=[];
fori=1:n

if Tr(i)<=1
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L=alfap.L.a;
M=alfap.M.a;
N=alfap.N.a;
else
L=alfap.L.b;
M=alfap.M.b;
N=alfap.N.b;
end
alfa_coef=Tr(i)."(N.*(M-1)).*exp(L.*(1-Tr(i)."(N.*M)));
aux=alfa_coef(1)+PropMtx.w(i)*(alfa_coef(2)-alfa_coef(1));
alfa=[alfa aux];
end
alfa=alfa’;

e mix_rules.m
Calcula las constantes a 'y b de las ecuaciones 3.57 y 3.58 que se necesitan para

resolver la ecuaciéon de estado.

function [a,b]=mix_rules(Z,ai,bi)
n=length(2);
a=0;b=0;
fori=1:n
b=b+Z(i)*bi(i);
for j=1:n
a=a+Z(i)*Z(j)*(ai(i)*ai(j))"0.5;
end
end

e fugacityTST.m
Este subprograma calcula las fugacidades ya sea de vapor o de liquid

dependiendo de los paramtros de entrada.

function phi=fugacity TST(x,ai,bi,af,bf,Af,Bf,Zf)
n=length(x);
fori=1:n
aux=0;
for j=1:n
aux=aux+x(j)*(ai(i)*ai(j))"0.5;
end
[=2*aux/af-bi(i)/bf;
logphi(i)=(bi(i)/bf)*(zf-1)-log(zf-Bf)-(Af/(3.5*Bf))*log((Zf+3*Bf)/(Zf-0.5*Bf))*I;
end
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phi=exp(logphi)';

e Concentraciones.m

Este subprograma calcula las concentraciones a la entrada del reactor

function [C] = Concentraciones(X,V)
%v= densidad molar (L/mol)
%X= composiciones
C=Xlv;
e coefEsteq.m
Determina los coeficientes estequiometricos de cada reaccion a partir de los

pesos moleculares de cada componente

function [coef] = coefEsteq(PropMtx)

coef.a=PropMtx.PM(1)/PropMtx.PM(2);
coef.b=PropMtx.PM(1)/PropMtx.PM(3);
coef.c=PropMtx.PM(1)/PropMtx.PM(4);
coef.d=PropMtx.PM(1)/PropMtx.PM(5);
coef.e=PropMtx.PM(2)/PropMtx.PM(3);
coef.f=PropMtx.PM(2)/PropMtx.PM(4);
coef.g=PropMtx.PM(2)/PropMtx.PM(5);

e KkCineticas.m
Representa la ecuacion de Arrhenius, en el cual las constantes cinéticas estan
en funcidn de la temperatura y las constantes pre-exponencial y la energia de

activacion.

function [kc] = kCineticas(T,Ea,A)
R=0.001987; %expresado en Kcal/k
kc=A'*exp(Ea’/(R*T));
e myFun.m
Subprograma necesario para optimizar con la herramienta Isgnonlin, en el cual

necesita una funcién cuadratica que se obtiene de la resta de los flujos masicos.

function f =
myfun(kOr,ke,t0,x0,CO0,dr,vt,coef,fmL,vL,fmV,vV,Y,P,T,PropMtx,flujoExp, TSF,tol)
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[wi,ti,FlujoMolarSC,ziSC,keqSC]=rkf45(t0,x0,CO0,kOr,dr,vt,coef,[0.001
0.001],fmL,vL,fmV,vV,Y,P,T,PropMtx,ke)

[K,XT, YT fv,vL,vV,fmL,fmV]=flashPT(P,TSF,ziSC,FlujoMolarSC,PropMtx,tol,keqSC)
[Xm,Ym,masaTL,masaTV, masaCom,masaGasCal] =
FracMasa(Xf,Yf,PropMtx,fmL,fmV)

flujoCal=[masaCom masaGasCal;

flujoCal=flujoCal'

%:::::::optimiZaci0n::::::::::::::::::::::::::::::::
f=(flujoCal-flujoExp)."2

e rkf45.m
Subprograma en el cual se ejecuta el rungge kutta de 4to orden y después de

cada paso se hace un llamado al subprograma del flash

function [wi,ti,FlujoMolarSC,ziSC,keqSC] = rkf45
(t0,x0,C0,k0,dr,v,coef,parms,fmL,vL,fmV,vV,Y,P, T,PropMtx,Keq)

neqgn = length ( x0);
h = parms(1);

TOL = parms(2);
ti(1) = t0;

t=t0;

wi(1:neqn, 1) = x0;
x0=x0",

Ci=x0;
error=TOL+1,

i=2;

while error>TOL
[QL,Qv,E,vt]=caudalHoldUp(fmL,vL,fmV,vV,dr,v);
k1 = h * modelos(x0,CO0,k0,vt,E,QL,coef );
k2 = h * modelos (x0 + k1/2,C0,k0,vt,E,QL,coef );
k3 = h * modelos (x0 + k2/2,C0,k0,vt,E,QL,coef );
k4 = h * modelos (x0 + k3,C0,k0,vt,E,QL,coef);

X0 = x0 + (1/6)*(k1 + 2*k2 + 2*k3 + k4);
x0(6)=Ci(6);

x0(7)=Ci(7);

wi=[wi x0']

[flujoMolarT,zi] = sumaCorrVL(x0,fmL,vL,fmV,Y);
Zi=zl'

152



& PDVSA | | B
INTEVER Apéndice F: Cédigo en matlab del programa realizado &

FlujoMolarSC=flujoMolarT;
ziSC=zi;
keqSC=Keq;

[Keq,X,Y,fv,vL,vV,fmL,fmV]=flashPT(P,T,zi,flujoMolarT,PropMtx, TOL,Keq)
Cflash=Concentraciones(X,vL); %concentracion de cada comp a la salida del flash,
antes de entrar nuevamente al reactor

err=abs((Ci-Cflash’)./Cflash’); %comparo la entrada con la salida de cada reactor
hasta que llegue a un error aceptable
error=max(err)

Ci=Cflash'; %concentracion de cada componente a la entrada del reactor anterior
x0=Cflash'; %concentraciones a la entrada del siguiente reactor despues de un paso
de runge kutta

end

e caudalHolUp.m
Calcula el porcentaje de Hold Up y los caudales de liquido y vapor a la entrada

del reactor.

function [QL,Qv,E,v]=caudalHoldUp(fmL,vL,fmV,vV,dr,vt)

QL=fmL*vL %velocidad del flujo volumetrico (L/h)
Qv=fmV*vV;

%===========Para calcular el hold-up (E)===================
Uv=((Qv*0.001)/((pil4)*dr*dr))*(100/3600):
E=(0.1198*Uv)/(1+0.2189*Uv)

v=vt*(1-E);

e modelos.m

Este subprograma representa los modelos matematicos para cada componente.

function f=modelos(xi,C0,k0,vt,E,QL,coef)

%la xi son las concentraciones que van variando con el tiempo
f(1)=(((CO(1)-xi(1))*QL)/(vt*(1-E)))+xi(1)*(-(kO(1)+k0(2)+k0(3)+k0(4)));
f(2)=(((C0O(2)-xi(2))*QL)/(vt*(1-E)))+(coef.a*k0(1)*xi(1)-(kO(5)+k0(6)+kO(7))*xi(2));
f(3)=(((C0O(3)-xi(3))*QL)/(vt*(1-E)))+(coef.b*k0(2)*xi(1)+coef.e*k0(5)*xi(2));
f(4)=(((C0O(4)-xi(4))*QL)/(vt*(1-E)))+(coef.c*k0(3)*xi(1)+coef.f*k0(6)*xi(2));
f(5)=(((C0O(5)-xi(5))*QL)/(vt*(1-E)))+(coef.d*k0(4)*xi(1)+coef.g*k0(7)*xi(2));
f(6)=C0(6);
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f(7)=Co(7);

e sumacCorrVL.m
Suma las corrientes de vapor y liquido para obtener las nuevas composiciones
(z) y flujos molares a la entrada del flash.

function [flujoMolarT,zi] = sumaCorrVL(Cfr,fmL,vL,fmV,Y)
QL=fmL*vL;

FL=Cfr*QL;

FV=Y*fmV;

FV=FV',

fmComp=FL+FV,

flujoMolarT=sum(fmComp);

zi=fmComp/flujoMolarT;

zi=zl'

e FracMasa.m
Convierte las composiciones molares y los flujos molares en composiciones

masicas Y flujos masicos (g/h).

function [Xm,Ym,masaTL,masaTV,masaCom,masaGasCal] =

FracMasa(X,Y,PropMtx,fmL,fmV)

Y=Y

X=X";

for i=1:4
masaCompV(i)=(Y(i)*fmV)*(PropMtx.PM(i));
masaCompL(i)=(X(i)*fmL)*(PropMtx.PM(i));
masaCom(i)=masaCompV(i)+ masaCompL(i);

end

masaTL=sum(masaCompL);
masaTV=sum(masaCompV);

masaGasCal= (Y (5)*fmV)*(PropMtx.PM(5))+(X(5)*fmL)*(PropMtx.PM(5))
Xm=(masaCompL/masaTL)*100;

Ym=(masaCompV/masaTV)*100;

Xm=Xm",

Ym=Ym?,
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e Rendimiento.m
Calcula los rendimientos globales y por componente a la salida del separador

caliente.

function [BalGlobal,BalAgua,BalTSC,BalFSC,BalComp,BalGas] =
rendimiento(masaTV,masaTL,masaAgua,masaGas,mRV,mCAT,mH20,porcHVGO,porc
H20,masaCom )

%balance de masa total

BalGlobal=((masaTV+masaTL+masaAgua+masaGas)/(mRV+mCAT+mH20+1378))*10

0;
BalAgua=(masaAgua/(masaH20))*100;
BalTSC=(masaTV/(mRV))*100;
BalFSC=(masaTL/(mRV))*100;

%balance por componente
BalComp=(masaCom./(mRV))*100;
BalGas=(masaGas/(mRV))*100;

F.2 PROGRAMA PRINCIPAL (OPTIMIZADOR)
A continuacion se muestra el programa principal codificado en Matlab para

optimizar las constantes de velocidad.

Prog.m

0p=========flash a la entrada del reactor====================—=—====—=—====—===
%clear;

clc;

datosConstantes;

aux2 = xlsread('prog.xIs’;
aux2(15:14,:)=[];
n=size(aux2); %numero de balances que tengo

fori=1:n
clear x0 flujoExp;
PseudocompSimulada;
datos;
Ttotal(i)=T;
flujoExp(1:4)=(xF./100).*masaFSC+(xT./100).*masaTSC,;
flujoExp(5)=masaGas;
flujoExp=flujoExp’
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tcent=[600; 425; 280; 155]; %temperatura normal de ebullicion de los
pseudocomponentes °C
[PropMtx] = propCriticas(tcent);

[Zi,flujoMolar]=ComplnicFlash(mN,mH20,mRV,x0,porcH20,porcHVGO,mCAT,P,T,
PropMtx);
Keg=PropMtx.Pc./P.*exp(5.3727.*(1+PropMtx.w).*(1-PropMtx.Tc./T));

Keg=Keq';
[Keq,X,Y,fv,vL,vV,fmL,fmV]=flashPT(P,T,Zi,flujoMolar,PropMtx,tol,Keq);
CO0=Concentraciones(X,vL);

coef=coefEsteq(PropMtx);

kOr=kCineticas(T,Ea,A);

t0=0;

x0=CQ0;

kOr = Isgnonlin(@(kOr)
myfun(kOr,Keq,t0,x0,CO0,dr,vt,coef,fmL,vL,fmV,vV,Y,P,T,PropMtx,flujoExp, TSF,tol),k
Oor,;[0000000L[
TotalK(i,:)=kOr
end

F.3 PROGRAMA PRINCIPAL (RENDIMIENTOS)
A continuacion se muestra el programa principal codificado en Matlab para

obtener los rendimientos de los productos y las composiciones y flujos masicos finales.

clc;

aux2 = xIsread('prog.xIs");
aux2(4:3,:)=[];

i=1;

datos;

tol=0.1e-5; %tolerancia del flash

tcent=[600; 425; 280; 155]; %temperatura normal de ebullicion de los
pseudocomponentes °C

[PropMtx] = propCiriticas(tcent);
[Zi,flujoMolar]=ComplnicFlash(mN,mH20,mRV,x0,porcH20,porcHVGO,mCAT,P,T,Prop
Mtx);

Keqg=PropMtx.Pc./P.*exp(5.3727.*(1+PropMtx.w).*(1-PropMtx.Tc./T));
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Keg=Keq';
[Ke,X,Y,fv,vL,vV,fmL,fmV]=flashPT(P,T,Zi,flujoMolar,PropMtx,tol,Keq);
CO=Concentraciones(X,vL);

coef=coefEsteq(PropMtx);

kOr=kCineticas(T,Ea,A);

t0=0;

x0=CO0;
[wi,ti,FlujoMolarSC,ziSC,keqSC]=rkf45(t0,x0,CO0,kO0r,dr,vt,coef,[0.001
0.001],fmL,vL,fmV,vwV,Y,P,T,PropMtx,Ke)

[K,Xf, YT, fv,vL,vV,fmL,fmV]=flashPT(P,TSF,ziSC,FlujoMolarSC,PropMtx,tol,keqSC)
[Xm,Ym,masaTL,masaTV, masaCom, masaGas,
masaAgua,masaCompV,masaComplL] = FracMasa(Xf,Yf,PropMtx,fmL,fmV)
[BalGlobal,BalAgua,BalTSC,BalFSC,BalComp,BalGas,BalCompTope,BalCompFondo]
rendimiento(masaTV,masaTL,masaAgua,masaGas,mRV,mCAT,mH20,porcHVGO,porc
H20,masaCom,masaCompV,masaCompL)

XmTotal(i,:)=Xm;

YmTotal(i,:)=Ym;

masaTLTotal(i)=masaTL,
masaTVTotal(i)=masaTV;
masaComTotal(i,:)=masaCom; %no lo puse
masaGasTotal(i)=masaGas; %todo sale por el tope
masaAguaTotal(i)=masaAgua;

BalGlobalT(i)=BalGlobal;

BalAguaT(i)=BalAgua;

BalTSCT(i)=BalTSC;

BalFSCT(i)=BalFSC,;

BalCompT(i,:)=BalComp;

BalCompTotTope(i,:)=BalCompTope,;
BalCompTotFondo(i,:)=BalCompFondo;

BalGasT(i)=BalGas;
Conver(i)=((mRV*0.941-(Xm(1)/100)*masaTL)/(mRV*0.941))*100;
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Glosario de términos basicos
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APENDICE G. GLOSARIO DE TERMINOS BASICOS
Balance de materia

Se basan en la ley de la conservacion de la materia, que indica que la masa de un
sistema cerrado permanece constante, sin importar los procesos que ocurran dentro del
sistema. La masa que entra en un sistema debe, por lo tanto, salir del sistema o

acumularse dentro de él, es decir:
Entradas = Salidas + Acumulacion
Coeficiente de actividad

Es un nimero que expresa el factor de actividad quimica de una substancia en

Su concentracion molar.
Coeficiente de fugacidad del liquido

Explica el efecto de la no-idealidad del vapor sobre la fugacidad del liquido. Este
coeficiente es estimado de manera similar al coeficiente de fugacidad del vapor, pero
esta basado en la temperatura del sistema y en la presion de vapor del componente

puro.
Coeficiente de fugacidad del vapor

Explica el efecto de la no-idealidad del vapor sobre la fugacidad del mismo. Es
usualmente estimado a partir de una ecuacion de estado y esta basado en la

temperatura, presion y fraccion molar del sistema.
Factor acéntrico

Se define como un parametro necesario para calcular el factor de
compresibilidad de un gas, éste mide la desviacion del gas respecto a gases como el
cripton, xendn y argén (también llamados fluidos simples) para los cuales el factor
aceéntrico toma el valor de cero. El factor acéntrico mide la esfericidad de la molécula, es
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decir nos da un nimero que representa todas las fuerzas presentes en ella no sélo las

del centro sino las de toda la molécula.

Fugacidad

Es la medida del potencial quimico en la forma de "presion ajustada”. Esta
directamente relacionada con la tendencia de una sustancia de preferir una fase
(liquida, solida o gas) frente a otra. A una temperatura y presion fijas, el agua (por

ejemplo) tendra una fugacidad diferente para cada fase.

Gas ideal

Un gas hipotético formado por particulas puntuales, sin atraccién ni repulsion
entre ellas y cuyos choques son perfectamente elasticos (conservacion de momento y

energia cinética).

Gas real

En los gases reales las moléculas estan sujetas a una interaccion mutua,
caracterizada por una cierta energia potencial E(r) funcidn de la distancia intermolecular

r.

Volumen critico

Es el volumen que ocuparia un mol de gas a su temperatura y presion criticas.
Gravedad especifica

Es un tipo particular de densidad relativa definido como el cociente entre la
densidad de una sustancia dada, y la densidad del agua (H20O). Una sustancia con una
gravedad especifica mayor a 1 es mas denso que el agua, mientras que si la GE es

menor a 1 dicha sustancia sera mas ligera que el agua.
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Liquido ideal

Cuando las moléculas no ejercen fuerzas unas sobre las otras.
Liquido real

Cuanto mas lento sea el desarrollo de una transformacion de la forma, tanto
mayores seran las fuerzas intermoleculares y la viscosidad (que depende fuertemente

de la temperatura). Se habla entonces de un liquido real.

Método diferencial de analisis de datos

En el método diferencial se emplea directamente la ecuacion diferencial a
ensayar: se evallan todos los términos de la ecuacion, incluida la derivada (1/V)dNA/dt

y se ensaya la bondad del ajuste de la ecuacién con los datos experimentales.

Método integral de analisis de datos

En el método integral de analisis de datos se ensaya una ecuacion cinética
particular, se integra y se comparan los datos calculados frente al tiempo t con los datos
experimentales frente a t. Si el ajuste no es satisfactorio se sugiere y ensaya otra

ecuacion cinética.
Minimos cuadrados

Es una técnica de optimizacion matematica que, dada una serie de mediciones,
intenta encontrar una funcién que se aproxime a los datos (un "mejor ajuste”). Intenta
minimizar la suma de cuadrados de las diferencias ordenadas (llamadas residuos) entre

los puntos generados por la funcidn y los correspondientes en los datos.

Presién critica
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Es una caracteristica de cualquier sustancia, que define el campo en el que ésta

puede transformarse en vapor en presencia del liquido correspondiente.
Reacciones en serie

Las reacciones en serie, 0 reacciones consecutivas, son de la forma

A4S sp & Lo

Reacciones en paralelo

En este tipo de reacciones una sustancia puede reaccionar por varios caminos

de forma simultanea.
Regresion lineal o ajuste lineal

Es un método matemético que modeliza la relacion entre una variable

dependiente Y, las variables independientes X; y un término aleatorio €.
Temperatura critica

Temperatura limite a la cual un gas no puede ser licuado por compresion. Por

encima de esta temperatura es imposible condensar un gas aumentando la presion.
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