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MODELAMIENTO DE LA PLANTA DE COQUIZADO
FLUIDIZADO DE LA REFINERIA FRANCISCO. | MADERO

RESUMEN

El presente trabajo presenta un sistema de calculo para obtener los parametros
termodinamicos mas importantes de un proceso de Coquizado Fluidizado.
Se presentan dos submodelos:

- Balance de Energia

- Balance de Materia
Se han desarrollado una serie de subprogramas en ambiente Windows para el calculo de
dichos modelos; los cuales se describen paso a paso. Se utiliza una serie de datos, tanto
de pruebas analiticas asi como de condiciones operacionales del proceso, para resolver
el problema.

El modelo esta basado en las ecuaciones fundamentales de conservacion de materia y
energia; a partir de las cuales se determinan las variables.

Las propiedades de corrientes utilizadas son obtenidas a partir de la caracterizacion tipica
de fracciones del petréleo.

Los parametros més importantes que se calculan son ;

- Coque quemado

- Coque producto

- Circulacion de coque caliente

- Energia de reaccion
A partir de estos modelos se podran realizar evaluaciones técnico-economicas del
proceso, actividad por demds importante y necesaria para poder evaluar la rentabilidad
del proceso. El modelo es comparado con datos de diseflo original, asi como con un

simulador comercial.
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INTRODUCCION

Los actores ambientales y economicos cada vez tienen mayor importancia Esto trae
como consccuencia la division de un Sistema en dos grupos, ¢l medio ambiente y la
produccion, por lo que el beneficio y el costo tiencn un efecto adversa en el progreso. En
resumen existen multiples tomas de decisiones las cuales deben de hacerse
adcecuadamente. Para lograr tal propésito, es necesario saber aplicar los principios y
célculos bisicos de ingenieria quimica utilizando los conceptos fundamentales de las leyes

de conservacion, aplicados a los balances de materia y energia

Un balance de materia es un conteo del flujo y cambio de masa en e! inventario de materiales
de un sistema, en base a la ley de conservacion de la materia

Un balance de energia parte de restricciones generales bajo las que se observan todas las
transformaciones de energia, conocida como primera ley de la termodinimica.

Una vez que se tienen las expresiones matematicas, estas leyes dan lugar a ecuaciones que

permiten obtener resultados y conclusiones practicas.

E! presente trabajo pretende aplicar los conceptos anteriores utilizando la informacion
disponible y, mediante una computadora, determinar los parametros mas importantes
involucrados en un proceso de coquizacién fluida, que seran punto de partida para realizar

evaluaciones técnico-economicas del proceso.



CAPITULO 1

GENERALIDADES



t 1.- EL. PROCESO DE CRAQUEO TERMICO

Los procesos de craqueo térmico de residuos de vacio son una tecnologia para mancjar la
creciente demanda de gasoleos para la produccion de gasolina catalitica. Varios tipos de
procesos han surgido: “Fluid Coking”, "Delayed Coking”, “llexicoking”, “Eurcka”,
“Vishreaking”. Estos procesos tienen condiciones de operacidn diferentes y los productos
obtenidos son especificos de cada uno de ellos.

En estos procesos la carga a la planta es el residuo de la destilacion al vacio que se convierte

a fracciones mas ligeras que son aprovechadas como carga a otras plantas de la refineria,

En todos estos procesos los objetivos son : mayor rendimiento de gasoleos, incremento en el
rendimiento liquido total, reduccion de costos de servicios auxiliares y reduccion de costos
de construccion. Estos objetivos no son faciles de alcanzar y normalmente la utilizacion de

un simulador de procesos resulta ventajosa para obtener resultados dptimos.

1.2.- VARIABLES PRINCIPALES EN LOS PROCESOS DE CRAQUEO TERMICO
Para el diseiio y control de un proceso de craqueo de residuos, las siguientes variables
independientes son claves: temperatura de reaccion, presién de reaccion, tiempo. de

residencia, distribucion de tiempos de residencia, y la caracterizacion de la alimentacion.

En todos estos procesos la formacién simultanea de coque limita la conversion a productos

liquidos destilables. En los procesos de “lisbreaking” y “Eureka", la conversion esta



sujeta al punto de formacion de coque, ya que debe evitarse su formacion para que no se
tapone el reactor.

Los procesos de eoguizado (sin gasificacion), que estan dischados para aceptar 4l coque
como subproducto sdlido, perttiten mayor conversion a liquidos destilables. Sin embargo ¢f
coque obtenido (10-30% peso de 1a alimentacion) es de mucho menor valor que los
liquidos destitables que constituyen el producto principal. Aunque muchos aspectos cinéticos
de la termolisis de residuos y mecanismos de formacion de coque se han publicado, no ha
sido posible conjuntar ambos mecanismos en un solo modelo cinético que los represente
adecuadamente.

Muchas investigaciones basadas en los trabajos de Levinter (1966,1967) han postutado que
la formacion del coque, consecuencia de la termolisis del residuo, es una secuencia de pasos

de polimerizacion y condensacion de las fracciones mas ligeras hacia las ms pesadas.

Aceites ——» Resinas ——» Asfaltenos » Carbenos ——+ Coque

Evidencias recientes (Wiche, 1992) muestran que esta ruta de reaccion resulta de un
incremento de aromaticidad y oligomerizacion, y una combinacion de éstas. Sin embargo,
los modelos cinéticos que contienen tales secuencias de reacciones quimicas directas a coque
fallan al predecir et periodo de induccién antes de que empiece la formacion de coque. Este

periodo de induccion ha sido observado experitnentalmente por muchos investigadores.



Maganl ot al. (1968.1971) fue o primero en postular que la formacion de coque es
provocado por la separacion de fases de asfaltenos Desatortunadamente sus pocos datos
cinéticos lo condujeron a utilizar variaciones cinéticas lincales o de orden cero en vez de
cinéticas de pimer orden esperadas para la termolisis. Recientemente, Yan (1987) describe
la formacion de coque en “Iishreaking” como resultado de un paso de separacion de fases,
pero este paso no osta incluido en su modelo cinético de formacion de coque.

Por lo tanto, los estudios cinéticos se han concentrado en la conversion de la porcion de
asfaltenos del residuo de petroleo. Wiehe (1993) ha concluido que la cinética de conversian
del residuo tiene cuatro caracteristicas comunes: Un periodo de induccion antes de empezar
la formacion de coque. un maximo en la concentracion de asfaltenos al final del periodo de
induccion, la aproximacion a una constante de la refacion entre concentracion de asfaltenos y
los no volatiles solubles en heptano para tiempos de reaccion grandes, y una alta reactividad

de los asfaltenos.

Schucker (1983), en la determinacion de la cinética de coquizado para residuo pesado de
vacio, demostrd que las reacciones de descomposicion térmica no pueden ser descritas por
un modelo que involucre dnicamente una energia de activacion. La separacion del residuo en
asfaltenos, aromiticos polares, aromaticos, e hidrocarburos saturados, muestra
comportamientos diferentes en las energias de activacion de cada uno, los cuales son funcion

del grado de conversion

D. K. Banerjee (1986) encontrd que el orden de las constantes de velocidad de reaccion es:

Asfaltenos > Resinas > Aromaticos > Saturados



ademas encontro que la aromaticidad juega un papel importante en ta determinacion de s
velocidad de formacion def coque
Todos estos conceptos son base para conocer mas profundaniente el proceso de coguizacion
fluida y obtener mayor valor agregado en los productas del proceso.
Desafortunadamente, Ias cargas de crudo disponible en las refinerias de Pemex empiezan a
ser progresivaniente mas pesadas, esto es que contienen una mayor cantidad de fraccianes
no destifables del residuo de vacio. Como resuftado habra un mayor potencial para e
desartollo eficiente de procesos de bajo costo que conviertan el residuo en productos ligeras
de mayor valor.
Uno de los puntos importantes en los procesos de coquizacion fluida son los cfectos
térmicos tanto en el quemador como en ef reactor fluidizado. La obtencion de parametros
como circulacion de coque caliente, energia de craqueo, coque quemado, cte. deben de ser
conocidos para realizar evaluaciones del proceso.
De fa coquizacion fluida se obtiencn altos rendimientos, similares a los que alcanza una
coquizacion retardada convencional, La coquizacion retardada es un proceso que tiene auge
en Ja actualidad en el craqueo de residuos de vaclo. La energia externa requerida por la
coquizacion fluida es menor que la de una coquizacion retardada, ya que la mayor
comparacion es que energia de reaccion es proporcionada por el coque del sisteina que se
quema.

{.3.- COQUE DE PETROLEC
El cogue de petroleo es una forma de solido oscuro de carbén, producto de la

descomposicion térmica de la polimerizacion de liquidos de hidrocarburos pesados derivados



del petroleo. listoricamente, el coque det petroleo ha sido considerado el producto menos
descable en el esquenia de una refineria. £n la actualidad refincrias modernas producen un
promedio de 27 millones de toneladas por afio de caque de petroleo. Cuando el crudo
procesado tiene bajo contenido de azufre y metales, et coque de petrdleo es considerado un

producto de valor.

Los usos actuales para el coque incluyen:

- Electrodos de aluminio, si es de bajo contenido de metales (<400 ppm de V)
- Industria del acero, si el azufre es bajo (<3% S).

- Combustible en plantas de potencia, incluyendo calderas de cama fluidizada.

- Sistemas Integrales de gasificacion y cogeneracion en ciclo combinado (IGCC).



CAPITULO 2

ANTECEDENTES, DESCRIPCION, Y DIAGRAMA DE FLUJO

DE PROCESO DE LA PLANTA COQUIZADORA



21- ANTECEDENTES

La planta coquizadora que se estudia en este trabajo se encuentra ubicada en la Refineria
Francisco 1 Madero en ciudad Madero, Tam. y es la (nica que existe en Petroleos
Mexicanos La planta cuenta con una capacidad de procesamiento de 10,000 BPD
( barriles / dia ) de residuo de vacio ¢ inicid su operacion en 1968. El disefio ha sufrido
cambios que le han penmitido una operacién mas constante y confiable. El praceso esta
basado en una patente de EXXON Research and Engineering Company. El proceso fiie por
primera vez comercializado en 1954. Actualimente hay nueve unidades de coquizacion fluida

operando en todo el mundo con un procesamiento de 159,000 BPD.

El proceso consta esencialmente de dos reactores principales llamados Quemador y Reactor.
Parte de residuo de vacio es introducido a un lavador el cual intercambia calor con los gases
producidos en el reactor, condensando la fraccion pesada de hidrocarburos gaseosos. La
carga total incluyendo carga fresca y reciclo condensado es inyectada a un reactor de cama
fluidizada de coque, donde es térmicamente craqueada para producir liquidos mas ligeros,
gas y coque. El coque producido se mantiene en la cama densa, mientras que los vapores de
hidrocarburos pasan a la zona de lavado. En esta zona se remueve el coque arrastrado y se
condensan los productos arriba de 524 © C (975 ° F ) que se recirculan al reactor. Los
productos ligeros son enviados del lavador a un fraccionamiento convencional, pasando
después a una unidad de compresion de gas, y a las unidades de recuperacion de fracciones

ligeras.

to



La energia requerida para mantencr ¢f reactor a la temperatura de coguizado es
proporcionada por fa circtlacion del coque entre el reactor y el quemador Una parte del
coque producido en ¢l reactor es quemado can aire para satisfacer la energia requerida por

¢l proceso. Ll exceso de coque es extraido del quemador enviandolo a almacenamiento.

El rendimiento liquido y el coque producido pueden variarse ligeramente para ajustar el
producto deseado. Finalmente, el proceso es generalimente insensible a contaminantes en la

alimentacion tales como azufre, nitrogeno, metales y cenizas.

Estudios realizados por EXXON muestran que estos procesos han alcanzado un factor de
servicio del 90.5% (fraccion del total del tiempo disponible durante el cual el proceso esta en
operacion ), alcanzandose el 95% en algunas unidades. El dato de corrida mas larga es de

31 meses.

1t



2.2.- DESCRIPCION DEL FLUIO DE PROCESO

Enla figura 1 (pagina 19), se muestra ¢l diagrama de la seccion de reaceion del praceso de
coquizado fluidizado.

La corriente de residuo de vacio (1), 8 290V C (554 ' F) proveniente del tangue ie carga
MH-TK-3 y la corriente de fondos (2), del lavador MIT-T-1A a 260 Y C ( 680 " F) se
combinan y son cnviadas mediante la bomba MH-P-} dividiéndose en dos corrientes; una al
favador MH-T1A (4), y otra al reactor MH-T-1 (5). La temperatura resultante de {a carga
combinada (3), es de 320 " C ( 608 F). La carga combinada al reactor es de 12,500 BPD.
La primer corriente (4), que va a la seccion de derrame del lavador MH-T-1A, es
previamente enfriada 8 312°C (594 “F ) mediante Ja caldereta MH-E-8 generadora de
vapor de 19 kg/cm’ y se pone en contacto con fos vapores provenientes del reactor para su
enfriamiento, evitando desintegracion y carbonizacion posterior. Esta corriente de reflujo, es
regulada por un controlador para mantener un flujo constante de alimentacion al lavador; la
temperatura de salida es de 360 °C (680 °C).

La corriente (2), que se extrae del fondo del lavador MH-T-1A s regulada por un
controlador de flujo, el cual recibe una sefial de registro del control de nivel localizado en la
base del lavador. La corriente del fondo del Javador MH-T-[A pasan a través de una
coladera tipo canasta, antes de pasar por una vilvula de control de flujo para detener todas
las particulas de coque (atrapadas por la corriente circulante), uniéndose a la carga fresca en

la succion de la bomba de carga MH-P-1.



La segunda corriente (5), se alimenta y se desintegra en la cama densa del reactor Los
vapores producto de la reaccion dejan la cama densa a una temperatura de §10C (950 ")
y se calientan a 518 “C (965 “F ) por medio del coque caliente que entra y ¢f coque de
arrastre, y pasa a través de un grupo de ciclones al lavador MIL-T-1A

Las vapores producto de la reaccion (6), son previamente enfiiados mediante el reflujo de
carga combinada, y rectificados mediante una corriente de reflujo de gaséleo pesado (7), en
¢l lavador MH-T-1A, antes de pasar a la torre fraccionadora MH-T-3.

El coque formado en la reaccion de desintegracion se deposita sobre las particulas de
coque de circulacion en la cama del reactor. Las particulas de coque que se arrastran con los
gases de reaccion se eliminan por medio de los ciclones del reactor y se retornan a la cama
por la pierna de los ciclones.

Vapor de atricion (8), se utiliza para mantener el tamafio de particula. La alta velocidad del
vapor rompe las particulas de coque més grandes para producir finos, los tuales sirven como
niacleo para nuevos depositos de coque. El vapor de alimentacion al reactor esta a 42 kg/cm’
(600 psig) y a 550° C(1022 °F ), y se inyecia a través de las boquillas de atricién dentro del
reactor.

El coque fluye de la cama densa del reactor a la seccion con placas deflectoras de! agotador.
Se le inyecta vapor en el fondo del agotador para eliminar los hidrocarburos volatiles del
coque. Las particulas de coque que son muy grandes para pasar a través de la malla conica
localizada en el fondo del agotador, se recolectan en la tolva de coque residual. Las
particulas de coque atrapadas se recolectan en una linea de 12° 1a cual tiene un angulo de

30" con respecto a la vertica! saliendo por un lado def cono de! agotador. A la salida del

13



agotador de esta linea tiene una seccion de S pies que se bloquea doblemente con valvalas en
cada extremo. La extraccion de estas particulas grandes del sistema s intermitente.

El coque agotado (10), fuye al quemador a través de una linea de 25 de diametro interno,
denominada linca de transferencia de coque frio. La relacidn de coque que fluye del reactor
al quemador se controla por la valvula de deslizamiento LRCV-1 del coque frio. Tl
controlador de nivel de la cama densa del reactor controla la accion de ta valvula de
deslizamienta de coque frio.

Vapor de acreacion se inyecta a intervalos a lo fargo del elevador en I finea de coque fio
para prevenir taponamientos y asentamientos del coque circulante. El vapor elevador se

inyecta por control de flujo a ta altura del codo de! elevador hasta el quemador.

El quemador es 1a unidad que mantiene ¢l balance térmico, mediante la combustion det
coque con aire.

El aire al quemador (12), se suministra por el sopladar MH-C-1, ¢l cual succiona de la
atmosfera. El flujo de aire s¢ controla regulando la velocidad de ta turbina del soplador, y se
descarga dentro del quemador a través de un distribuidor. La cama de coque se mantiene
entre 593° a 618°C ( 1100 -1135°F ) por el controlador de temperatusa de la cama densa,
que a su vez manda sefial al gobernador de la turbina del soplador MR-C-! regulando su

velocidad.

Los gases de la combustion (9), salen de la cama densa del quemador a 593°C (1100°C)

pasanda a través de das pasos de ciclones a la chimenea. Los finos de coque se eliminan de



los gases de combustion por los ciclones, y se regresan a la cama densa por medio de las
piernas de los mismas.

En la chimenea, los gases de comhustion pasan a través de una valvula de deslizamiento a un
silenciador antes de descargarse a ta atmasfera La accion de la valvula de deslizamiento de
la chimenea se regula por un controladar de presion diferencial en el cual se mantience una

presion diferencial constante entre el reactor y el quemador.

El coque det quemador se divide en das corrientes de salida; la corriente de coque caliente y
la corriente de coque producto.

El coque caliente (11), sale del fondo dal quemador hacia abajo a través de la linea de
transferencia de coque caliente circulando al reactor por la via flexionada del elevador
vertical. El flujo de coque caliente de transferencia del quemador al reactor se controla por
una vélvula de deslizamiento, regulada por el control de temperatura de la cama densa del
reactor. Se inyecta vapor de aereacion cxactamente arriba de esta vilvula para evitar

taponamiento con el coque.

2.2.1.- SISTEMA DE EXTRACCION DE COQUE

E! coque producto (14), a 593°C (1100°F) fluye sobre un vertedero ranurado en la linea de

derrame \ pasa hacia abajo a través de la seccion elutriadora con deflectores al tambor de

enfriamiento donde se enfria a 177 °C (350 °F ) con espreas con agua (13).



E! agua vaporizada al contacto con el coque caliente arrastra fas particulas tinas de coque, y
pasa hacia arriba por ¢! elutriador regresando las particulas tinas de coque al quemador. El
coque fluye finalmente a través de la valvula de deslizamiento PRCV-1 hacia ¢ silo de
almacenamiento MH-D-4, utilizando aire de arrastre (15), para su transporte. La valvulu de

deslizamiento se acciona por ¢} control de nivel de fa cama densa en el elutriador.



2.2.2- SECCION DE FRACCIONAMIENTO

Los vapores del lavador MH-T-1A (6), a 370"C ( 698"F ) entsan al fondo de la
fraccionadora MH-T-3, mostrada en la Figura 2 (pagina 20). Los fondos de la fraccionadora
MH-T-3 a 282°C (540"F) se envian mediante la bomba de gasoleo pesado MH-P-5 a través
del generador de vapor de baja presion MH-L-5A hacia cl enfriador de Nujo intermedio
MH-E-6, enfridndose a 190°C (374°F), para dividirse cn tres corrientes. La primera
corriente (16), es fa del control del nivel del gasoleo pesado producto envidndose a
almacenamiento a través del enfriador de pasoleo MH-E-4; la vilvula de cantrol es
accionada por un controlador de nivel en ¢l fondo de la fraccionadora MH-T.3.

La segunda corriente de gasoleo (17), se usa como reflujo intermedio para rectificacion y
mantener el balance térmico del fondo de a torre fraccionadora MH-T-3 y se retorna a
190°C (374°F)al plato 3. La tercera corriente (I8), es de rectificacion; 1a cual fluye ala
malla en la pare superior del lavador MH-T-1A para control del punto final del gasoleo
pesado.

El generador de vapor MH-E-5A es del tipo caldereta produciendo vapor de 9 kg/em’” .

El gasoleo ligero producto (25), se obtiene a 207°C del plato 7 de Ia fraccionadora MH-T-3
y enviado mediahte la bomba MH-P-4, a almacenamiento a través del enfriador MH-E-3 a
51°C (I’25°F).

La nafia pesada producto (24), se extrae a 146°C ( 295°F) del plato 11 de la fraccionadora

MH-T-3 pasando al agotador de nafta pesada MH-T-4. La nafta pesada se agota con vapor,



y los vapores desprendidos se regresan a la torre fraccionadora MH-T-3 abajo del plato 14
La nafla pesada a 132"C (270"F) se extrac del agotador MH-T-4  mediante la bomba

MH-P-3, enviandose a almacenamiento través del enfriador MH-E-2 a 43°C (110°F)

Los vapores dela parte superior de la fraccionadora MIE-T-3 a 107°C (225"F) se condensan
parcialmente enfriandose a 49 C (120°F) en los condensadores MiL-E-1, fluyendo al
acumulador de destilados MH-D-1. El reflujo de nafta ligera del acumulador MH-D-1 se
envia mediante la bomba MH-P-2 a la parte superior de la fraccionadora MI-T-3 a control
de temperatura. La nafta ligera producto (23), del acumulador MH-D-1 se envia a control de
nivel, através del enfriador de nafta ligera MH-E-7 a almacenamiento a una temperatura de
100° F (37°F). El agua amarga (22), se desaloja de la accion separadora(dos fases) del
MH-D-| envitndose mediante 1a bomba MH-P-6 a la fosa de agua de la Unidad de Craqueo
Catalitico,

El gas humedo (21). del acumulador MH-D-{ a control de presion se envia a compresion a

la planta estabilizadora.
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CAPITULO 3

DESARROLLO DEL. MODELO
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31 BALANCES DE MATERIA Y ENERGIA

En Ia Figura 3 se muestra el diagrama general del proceso indicando las corrientes de

alimentacion y los productas.

GASES DE
l...________; COMBUSTION
REACTOR > GAS A
CARGA FRESCA LAVADOKR COMPRESION
AIRE DE
COMBUSTION QUEMADOR . GASOLINA A
DEL SOPLADOR 7 MEZCLAS
ELUTRIADOR
VAPOR DE . NAFTA PESADA
PROCESO FRACCIONADOR > GOL. GOP
CARGA APTA
l CATALITICA
COQUE
PRODUCTO

FIGURA 3. PIAGRAMA DE BLOQUE DEL PROCESO

La evaluacién del rendimiento del proceso se obtiene a partir de Jos balances de energia, y
de materia, al contarse con las condiciones de operacion (flujos, temperaturas, etc.).

Para cfectuar l’os balances se parte de la informacion de corrientes y datos de operacion que
se indican en el apéndice 1.

La cstrategia para el desarrollo de los modelos de balances de energia y materia dependera

de los datos disponibles y del nimero de variables que resulten al plantear las ecuaciones de

2



dichas balances, de tal manera que los caleulos sean senciflos y presenten fa secuencia ans

logica de calculo.

El primer paso para el desarrollo del modelo que permita obtener los parimetras
termodinamicos importantes del proceso, es plantear los balances de materia y energia
alrededor de! Reactor y del Quemador.

En la Figura 4 se muestra un esquema tipico para el balance de energia Las variables de
operacion del Quemador-Reactor estan directamente relacionadas entre si, pero esto no
implica que no se pueda estudiar cada unidad por separado. Como se observa en las Figuras
5 y 6, al separar los esquemas se facilita el andlisis y la identificacion de todas las entradas y

salidas de energia de! sistema.
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FIGURA 4. ESQUEMA DEL SISTEMA REACTOR-QUEMADOR
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FIGURA 5, DIAGRAMA DE BLOQUE DEL QUEMADOR
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FIGURA 6. DIAGRAMA DE BLOQUE DEL REACTOR
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Antes de plantear el balance de energia se¢ deben establecer los balances de materia para los

sistemas definidos para su analisis *

BALANCE REACTOR QUEMADOR

M + Mo + Mvge + Mag+ Ma +Myo = Moe + Man + Mep = Mies + Mgy

BALANCE DEL REACTOR
Mir + Mice + Mvrg + Mee = Mon + Mep + Mpes + Mws e (3.2)
BALANCE DEL QUEMADOR
Mer + Ma + Mag + Myg = Myge + Mug + Mecy + Moot Mep (3.3)
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3.2 BALANCE DE ENERGIA EN EL QUEMADOR

Las reacciones que se levan a cabo en el quemador son

Ct+ A0, (0
C+0), -0,
S+0, - 80,
H,+ %20, - H,0

A partir del balance general de energia en régimen estacionario :

Q+ W+ Lepmrm(htgzt+'a v Yot Ment. = 2o sa(h + gz + V2 Vz)sn. Mal 3.4)

Suponiendo despreciables los efectos cinéticos, potenciales y sin transferencia de trabajo,

ademds los cambios de energia causados por la reaccion, se incorporan al balance de

entalpia de cada especie :

Q=AH= Hsaupa - Hexmans (3.5)

Para un proceso donde ocurre reaccion quimica y cambios de temperatura, el AH se obtiene

por el siguiente esquema:
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AH

Ath

Al l“ltac

REACCION QUIMICA

FIGURA 7. LEY DE HESS

Q=AH=AHwe + AU +AH, (3.6)
AW, = - % f:d MCpdlT  (reactivos) o a7
AH = Lr"r M, Cpdl (productos) (3.8)

donde M; esel Flujo de la corriente i, y Cp; es la Capacidad calorifica especifica de Ia

corriente i.

La energia generada en la reaccion debido a la combustion del coque, AHr,. se obliene a

partir de 1a ley de Hess.
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De la Figura § se pueden establecer las corrientes de entrada y salida del quemador Las
corrientes de entrada se sustituyen en la ecuacion (7) y constituyen el termino de reactivos y
fas corrientes de salida en la ecuacion (8) y constituyen el termino de productos. Con estas

consideraciones el balance de energia para ¢l quemador queda de la siguiente manera :

AH| = AH,\ + A“rl + AH,\Q + A“vq ............. (39)
A“z = AH(.(‘ + Al l(‘p + Al l('(*, + A”n'“ + A”\'(;(- ,,,,,,,,,,,,,,, (3. '0)
donde AH; esla Entalpia correspondiente ala corriente i .

La entalpia AH; se calcula mediante la ecuacion :
n . e :
AH; = j’w MCpdl s @.1)

Sustituyendo las ecuaciones {10) y (I 1) en la ecuacion (6) se obtiene :

Q = AH'%. + (AHge+ AHep + AHee +AHcey + AHvee )

-(AHa+ AHep+ AHpg+ AHyg) oo (3.12)

Como 1la reaccion es exotérmica la energfa estindar AH'r,. de reaccion es negativa. El
término Q en la ecuacion anterior representa el intercambio de calor del quemador con ¢l

medio ambiente y comprende las pérdidas por radiacion y conveccion a través de las paredes
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del equipo y serd una cantidad negativa y se expresa como Q = - Quanox rearreglando la

ecuacion (12), se obtiene

“Qrangx = A + AHA + Allep + AHy + AHyy =

AHge + AHeen + AHep '+ AHee + AHye: e (3.13)

Substituyendo la ecuacion (11) en (13) sc obtiene la expresion que representa cf balance de

energia en el quemador :

8 . (e N o T -

~Ouupgr = M + Lw M,Cpdl + Ir.,: Mo CpodT + Myg (=44, + J',"‘: Cp o)
Ty o [T . S S
+L:' MyoCpyedT = I,.:: My Cpocdl’ + J;w M CpepdT + I,f" Mo Cpecdl

Toen N Toe . .
H T MaCPoydT+[ " MyceChiocdl' (. 14)
ar g

En la ecuacion anterior el cstado de referencia para ¢f agua es vapor a Ter, por lo cual s¢
introdujo el término -Ayr en la corriente de agua liquida AQ, que representa el calor latente
de vaporizacién.

Del balance de materia se obtiene :

M =M+ Mg tMa+tMeer @3.15)

donde Mcq representa el coque quemado y M; es el flujo masico dela corriente i.

Al sustituir la ecuacion (15) cn la ecuacion (14) se obtienc :

30



1,

r - T R " . . .
“uaor - Al + L,., MCpdl+ j, M, pdd s j’ M, Cp,dl
Ter Y g Ter N o Tap N g
+IT,.., MegCpegd'+ Ir,,, MecyCPeend?+ M (-4, + -{r..,(/)'odl)
w N " T v " Ty v g Ty v 0
+ [T‘: M,y = Ir.., M o Cpid T+ L M, Cpopd ! + L“ M, Cpedl

rl"” 1 oyt rlﬂ‘i' v g
"'I . M CPoopdT + Ir,,, My Cpgedt (3.16)

)

Asociando las integrales que contienen el termino Mce, Mep, Mecn, v rearreglando la

ecuacion anterior se obtiene

% rge a Ta v oy Ter ~ oy L 1 p
L.:: Mo Cpped? = ‘—QRADQ.\’ ~AHL,. + L,‘ " M, Cpdl'+ Ir,,, Mr‘o(vl’co‘” +L‘:!’ A”l’e(pm‘”
T . - Tt . . T . o
- Lw M CpoedT + j’r MepCpepdl'+ My (~A e + [T“ (P odT)

Tac . e [Ter . -
[ MooeCpmicd '+ [ Men@oend? (3.17)
ar (XH

El término del lado izquierdo de la igualdad es la energia transferida del quemador al
reactor, es decir es la energla necesaria para llevar a cabo la reaccion en el reactor, asi como
para llevar todos los reactivos y productos a la temperatura de reaccién. Moc representa la

circulacion de coque caliente de! quemador al reactor.

La energia de reaccion estandar a la temperatura de referencia esta dada por :
AHw: = 2 ni(AH ) (3.18)
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Donde

1.~ moles formados dei
1, >0 para productos

n, ~0 para reactivos

Entonces la encrgia de reaccion estandar queda como .

AH e = Aeor t Al%co +AIy s()z*'AH"mm ...........................

se puede obtener 1a circulacién del cogue

Una vez obtenida la energia transferida al reactor

caliente.

3.3 BALANCEDE ENERGIA DEL REACTOR

De igual manera que para ¢l quemador se plantea ¢ balance de encrgia pard el reactor. A
partir de 13 Figura 6 se establecen las corrientes de entrada v salida del reactor.

AH, = A+ AHgeet Atlce + A

AH:= AHant AHges + AHar + AHvrs
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Q= Au? (Allges + Avws b Alkey v Allan)
-(/\Hn + AHgew Al t Al ) e (‘20)

donde VRE representa todas las corrientes de vapar de agud de afimentacion al reactor.

cnta las perdidas por radiaci ) . reordenando 1a

Si QQ repres on en ¢l reactor (Q = -Qpavkx

cecuacion anterior se obtiene :

A = (Abvre AHge +AHkeE + AHce) -

(AHor ¥ AHgn+ AHges ¥ Abigps) + Quapry o
Si se toma como la {emperatura de referencia para evaluar las entalpias a temiperatura del
elayla entalpia de reaccion estard evaluada afa

ror, el 1érmino AHep se canc
¢. La ecuacton (21) queda dela

reac

tentperatura del reactor. A csta cntalpia se e llama Allrea

siguiente manera :

+ AHg t AHpes t AHce

Abcsc = AR
«( Atlgu+ AHkes AHygs + Quanr)

ncion de 1as capacidades calorificas €

Expresando los términos de la ecuacion (22) en fu
peratura de referencia 8

uacion (11, se obtiene

la temperatura 8 Ja cual entran O salen las

integrando de la tem

diferentes comientes, de acuerdo con laec
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AH“‘A: =

T N g T N g Ty N pe r& N e
j]" My g+ Ln My Cpyll + My, + L“ My Pyl T+ L,. M P -

T . "~ Tus ., - Tixs , e
l_“," Mo Cpayd T+ My A4 g "’L.u (Pt 1) + Ir“ MasCPrasdT + Oy iy ) {323

donde Tgy es la temperatura del reactor, Ja cual cquivale a la de referencia, como se

menciond anferiormente,

La ecuacion anterior proporciona Ja energia necesaria para Hevar a efecto a reaccién asi
como para levar todas las corrientes de entrada y salida a la temperatura del reactor,
perdidas por radiacion, etc. La integral para el vapos de agua representa en forma general la
entrada y la salida de todas las corrientes de vapor, teniendo tantos términos como

corrientes de vapor existan.

Ya que se tienen fas ecuaciones que rigen el balance de energia s¢ pueden resolver para

encontrar las variables Mcc y Alfreac.
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34 BALANCE DE MATERIA GLOBAL

El segundo paso para el modelado es el balance de materia global Este balance esté referido
a los rendimientos del reactor. Esto ¢s, la carga fresca que s¢ alimentd asi como los

productos de la reaccion de craqueo térmico, a salir -

-Carga fresca

-Gas hitmedo

-Nafta ligera (Gasolina)
-Nafta pesada

-Gasdleo ligero
-Gasdleo pesado

-Coque bruto

Una vez que se tienen todos los datos para las corrientes, (a partir de los sistemas de
medicion) se evalian los flujos masicos, obteniéndose & rendimiento en peso para cada
corriente.

El gas humedo se calcula por medio de sus componentes ya que se conocen éstos a8 partir de
un analisis cromatogréfico.

El rendimiento de gasolina se cormige de acuerdo al punto de corte establecido. Esto es
necesario ya que los‘ rendimientos de gasolina son comparados para un punto de corte

constante ( 221° C de punto final de ebullicion, norma D-86 ). Siempre que cxistan
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fracciones que estén dentro de la escala de ebullicion de v gasoling, su cantidad debe
determinarse. Por otro lado si la gasolina tiene un puntn de carte mayor que ¢l indicado esta
fraccion debe de ser determinada restandosela a la gasolina. Normalmente los puntos de
corte de las gasolinas estan por debajo del punto de corte siendo necesario determinar la
porcion  de  gasolina  que estd  en los  productos  inmediatos  de  corte
( principalmentc la nafta pesada ).

La nafta pesada, el gasoleo ligero, y el gasoleo pesado se evalian como
“pseuddocomponentes”, esto ¢s, en base a una caracterizacion preestablecida.

Generalmente también se obtienen las producciones en porcentaje volumétrico para aquellos
productos liquidos o que dependiendo de sus condiciones de presion y temperatura, a la que
se manejan son liquidos.

Del balance final se puede obtener la conversion, la cual es lo que se convierte a
rendimientos liquidos del reactor referidos al volumen de carga al proceso.

Por 1ltimo, también se calcula el porcentaje de la diferencia en peso entre la carga fresca al
proceso y los rendimientos referido al peso de la carga fresca; porcentajes menores del O, |
% son aceptables, mientras que porcentajes mayores requieren de una revision de los
sistemas de medicion, asi como de las condiciones de referencia a la que fue calibrado el
sisterna de medicion, de tal forma que se obtengan datos confiables que se puedan utilizar

en ¢l modelo y asi obtener resultados aceptables.
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CAPITULO 4

SISTEMA DE CALCULO
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4.1 SISTEMA DE CALCULO

De acuerdo a las necesidades actuales de Petroleos Mexicanos de contar con un madelo de
cdlculo que permita conocer los pardmetros térmicos y los rendimientos de la planta de
coquizacion fluida de la Refineria Madero, en ¢l presente trabajo se ha desarrollado un
sistema de cdlculo que en un breve lapso de tiempo permite obtener el balance de energia y
de materiales del proceso, obteniéndose ademas parametros tales como coque quemado,
circulacion de coque caliente, encrgia disipada al medio ambiente, energia requerida para el
craqueo, energia por unidad de carga fresca, etc. en funcion de las condiciones de operacion
reales del proceso de coquizacion fluida. El sistema de cilculo se apoya en algunas
correlaciones necesarias para el calculo de algunas variables, tales como el coque bruto,
entalpia del residuo de vacio, tanto en fase liquida como en fase vapor, carbon Conradson de

la carga neta, etc.

4.2 DESARROLLO DEL SISTEMA DE CALCULO

42,1 BALANCE DEENERGIA

El sistema de cdlculo se basa en la estrategia planteada para el balance de energia. La

secuencia que se presenta utiliza datos de propiedades de corrientes, tales como pesos

especificos, factor de caracterizacion, capacidades calorificas, carbon Conradson, etc.
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QUEMADOR

1.- Célculo del aire seco de combustion al quemador.

Para determinar esta variable es necesario calcular la humedad que entra con el aire hiimedo.
E! cdlculo del agua contenida en el aire se hace a partir de datos de temperatura de bulbo
himedo, temperatura de bulbo seco y la presion barométrica. Este se realiza a partir de un

balance tipico de un sistema aire-agua :

‘ Agua

liquida a Ts

LA II] FIGURA 7

Para el caso de la operacion de humidificacion aire-agua la linca de humidificacion adiabatica

¢s igual a la linca de bulbo himedo. E! balance de energia (figura 7) es

Ho=Hi+Hs @1

Las ecuaciones para las entalpias de las corrientes son:
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H, = Cpall = )+ K Ao+ Cp (1 - 1)
H, = Cpa(T = 1)+ K[, + Cp (1 - )]
Hy = (K= 1)Cp (- 1)

Sustituyendo en la ecuacion (4.1) se obtiene :

Cpa(ly - T)~ K[, + G (= 1)) = Cpaty = )+ KA, + Cp" (5= 1]+

L L S (4.2)
(Ys-R)Cpui-1)
rearreglando la ccuacion para obtener Yy se obtiene:
vV A INA . N n o
Y= y:s[’lo*'((P -Cp" N1 - I,,)]+(.pa(ls—ll) .............. 43)

[+ (Cpa” - Cpa* X1, - )]+ Cp" (8- 13)

Donde:

Y =1b Agua /b de A. seco.

Cpa = Capacidad calorifica del aire

Cp*.Cp" = Capacidad calorifica del agua

Ao = Energia latente de vaporizacion del agua
Para cncontrar Y es necesario primero calcular Ys a condiciones de saturacion. La
secuencia para ¢l calculo de Ys es como sigue :

a.- Con temperatura de bulbo himedo calcular la presion parcial del agua

( ecuacion de Antoine, tablas de vapor, ctc. ).
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b.- Con ta presion parcial del agua y ta presidn barométrica caleutar Ia traccion de

agua i condiciones de saturacion.

(v Js = Plan / P barométrica) e (A

¢.- Con fa fraccion encontrada caleular la relacion agua/aire seco a condiciones de

saturacion Ys

Ys= 18 yia £ 29(1-yuo)

d.- Con Yy, y las condiciones de entrada, calcular la cantidad de agua en ¢l aire

hiimedo, encontrando por diferencia el aire seco.

2.- Calcular, mediante un balance entre ¢f nitrogeno de entrada y el nitrogeno en los gases de

combustion, 1a cantidad de gases de combustion

Gases de Combustion = aire seco * Nowwe. /Nasa. i (4.6)

3.~ Calcular 1a masa de cada uno de los componentes en los gases de chimenea secos asi

como ef coque quemado estequiométricamente en la reaccidn

-CO,
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-CO

S0,

-Hy0 (formada por combustion)
El agua formada se calcula a partir del Oxigeno que queda después de producir el SO, , CO,
y CO & partir de la estequiometria de la reaccion, calculando también el hidrogeno
producido que fue el que se combiné con el Oxigeno para formar el agua. Una vez que se

tienen los flujos molares de los gases de chimenea se calculan los flujos mésicos a partir de :

C=(CO+CO)*12 4.7)
H=HOformada®*202 4.8)
S=80,*324 4.9

El coque quemado ser la suma de C, H, y §

4.~ Calcular la energia de combustion estandard a la temperatura de referencia ( 60°F ), a
partir de los flujos molares multiplicados por su energia de reaccion respectiva, para cada
componente de la reaccion

-CaCO

CaCO,

-8$a 80,

-Ha H,0
La suma de las energias anteriores da la cnergia de reaccién, que representa en forma

aproximada, la energia de reaccion del coque.
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5.- Calcular el coque bruto producido en el reactor, a partir de fa correlacion con el carbon

Conradson,

6.- Calcular la carga neta tomando en cuenta la parte de la carga que se vaporiza en el

lavador.

7.- Calcular el coque producto a partir del coque bruto y el coque quemado.

8.- Calcular el contenido de energia de las corrientes que entran al quemador al llevarias al
estado de referencia, las corrientes de entrada son

-Coque producto

-Coque quemado

-Aire seco de combustion

-Agua al elutriador

-Vapor de agua al elutriador

-Vapor de agua de servicio al quemador

-Humedad que entré con el aire de combustion.

9.- Calcular ¢l contenido de energia de las corrientes de salida al llevarias del estado de
referencia a (s temperatura de salida, las cuales son:

-Gases de combustion secos

-Humedad que entré con el aire de combustion
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-Agua formada por la combustitn
-Vapor de agua de servicio al elutriador
-Agua de servicio (vapor) al elutriador
-Vapor de agua de servicio al quemador
- Coque perdido por chimenea

- Coque producto neto a almacenaje

-Coque circulante del quemador al reactor (incognita)

Como se puede observar, la corriente de energia del quemador al reactor es la tnica que no

se conoce, siendo la variable, que sc debe calcular.

10.- Caleular las pérdidas por radiacion-conveccion Ins cuales son funcién de la temperatura
del sistema. Se considera de acuerdo al discio original que el calor total perdido es del
orden del 2.6 % de la energia generada por la combustion del coque.

i1.- A partir del balance de cnergia calcular la energia transferida del quemador al reactor.

12.- Calcular la circulacion de coque caliente del quemador al reactor para mantener el

balance térmico def reactor.
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REACTOR

Como se planted en la estrategia del modelo, para el reactor se utilizard como temperatura
de referencia la temperaturn de la canta densa del reactor
13.- Calcular el contenido de energia de las corrientes de entrada al Hevarlas a la temperatura

de referencia, las corrientes de entrada son

-Carya fresca

-Recirculacion interna liquida

-Recirculacion interna debido al cambio de fase
-Vapor de agua de servicio

-Vapor de agua de agotamiento

-Vapor de agua de fluidizacion

-Vapor de agua de atricion

-Coque caliente def quemador (calculado en el quemador)

14.- Calcular la energia de entrada al reactor.

15.- Calcular el contenido de energia de las corrientes de salida al llevarlas de la temperatura

de referencia a la temperatura de salida, las cuales son

-Hidrocarburos ligeros productos de la reaccion
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-Recirculacion interna en fase vapor
-Vapor de agua de servicio, incluyendo los vapores de

agotamiento, fluidizacion, y atricién.

16.- Las perdidas por radiacion- conveccion, en base al disefio original se estiman que

corresponden al 2.9 % de la energia circulante del quemador al reactor.

17.~ Calcular fa energia de salida del reactor.

18.- A partir del balance de energia para ef reactor calcular fa energia de reaccion o energia

de craqueo de Ia reaccion,

19.- Calcular |a energia de reaccion por unidad de carga fresca.



422 BALANCE DEMATERIA
El balance de materia global, como se ha mencionado, esta referido a la carga y rendimientos
o productos del reactor. El balance se calcula a partir de flujos promedio de datos de
laboratorio en el mismo lapso de tiempo de 24 hrs. Su utilidad dependerd de lo completo
ademas de lo preciso, que sean los datos.

I.- Caleular el flujo de la carga fresca al proceso tanto volumétrico como misico.

2.- Calcular, a partir de la composicion del gas himedo, el rendimiento del reactor de

butanos e hidrocarburos més ligeros.

3.- Calcular el flujo de nafta ligera (gasolina ). Incluyendo al punto de corte de 221° C,

corrigiendo también lo que se tiene en la nafta pesada.
4.- Calcular el flujo de nafla pesada.

5.« Caleular el flujo de gasoleo lig.;cro.

6.- Catculac el flujo de gasoleo pesado.

7.- Calcular el rendimiento en peso de cada uno de los productos asi como ¢l peso total.
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8.- Caleular ¢l rendimiento en volumen, mis ¢l total de rendimientos liquidos, asi como la

conversion a liquidos destilables

9.- Caleular la diferencia en peso entre carga fresca al proceso menas praductos del reactor.

10.- Calcular la cantidad de azufie que se queda en ¢l coque bruto como la diferencia entre

el azuffe de la carga y ¢! azufre que sale con los productos.

I 1.- Calcular salidas a reproceso, vapor gencrado y gas combustible consumido.

Los cilculos para los gases son los siguientes :

AT 3 3 0/, a4 7"
1b 1 hr-de.Componente.i = (1 Injo.promedio. ft' | Ilr)( %.en.moles.comp.i

379 100
........................ (4.10)
Los célculos para los productos liquidos se calculan como :
%.e . X ra ey e 4.11
bls ! d.Comp.i = (ﬁﬂ”ﬁ%ﬂm)(ﬁhqa prom.bis/ d) @i
(4.12)

ton/d.Comp.i = (bls/ d.de.Comp.i){Peso. Exp.i)159) /(l 0") """"""""""""
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CAPITULO 5

RESULTADOS OBTENIDOS CON EL MODELO
DESARROLLADO

COMPARACION CON RESULTADOS DE DISENQ
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SIMULADOR COMERCIAL



RESULTADQS OBTENIDOS CON EL MODELO DESARROLLADO
COMPARACION CON RESULTADOS DE DISENO

COMPARACION CON RESULTADOS DI UN
SIMULADOR COMERCIAL

§&1 LENGUAJE DE PROGRAMACION UTILIZADO

El sistema de cilculo ba sido programado en un lenguaje interactivo (Visual Basic).
utilizando aplicaciones Windows reales en codigo Basic.

La filosofia de programacion de visual basic es muy sencilla: primero, se elaboran controles
como ventanas, iconos y menles. A continuacion, se escriben los procedimientos que
invacan cada uno de estos controles. Esto se aparta del método tradicional de elaboracion
de un programa, en el cual las estructuras existen para controlar el flujo del programa, de un
procedimiento a otro de manera logica hasta que el programa finaliza,

Visual basic es un sistema de desarrollo orientado a eventos. Un programador no tiene que
escribir codigos para crear los objetos que conforman una interfase; solo se tienen que
escribir codigos que provocan que suceda algo, cuando los usuarios interactuan con esos

objetos.
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52 INTERFASE

Generalmente, la interfase entre ¢l usuario y la computadora consiste en una pantalta, un
teclado y un raton. Eso es lo que le presenta informacion al usuario aceptando informacion
de! mismo. El usuario interactiia con su computadora respondiendo a lo que se ve ¢n la
pantalla, escribiendo comandos en el teclado o respondiendo con el “raton”. En otras
palabras la interfase es aquel componente de una aplicacion que traduce una accion del

usuario en una o mas peticiones para desarrollar funciones, retroalimentando al usuario con

las consecuencias de sus acciones.

5.3 DISENO DE LA INTERFASE

Existen diferentes maneras de disefiar una interfase para construir una aplicacion. Sin

embargo se pueden seguir los siguientes pasos generales :

1.- Crear un nuevo proyecto para organizar las partes de la aplicacion

2.- Elaborar una forma para cada ventana en su aplicacion.

3.- Dibujar los controles para cada forma.

4.- Crear una barra de menties para la forma principal o segiin 1a necesidad de cada forma
5.~ Establecer propiedades de forma y control.

6.- Escribir procedimientos para eventos y procedimfentos generales.



7.- Guardar ¢l proyecto .

8 - Depurar el cadigo.

9.- Crear un archivo ¢jecutable para convertir el proyecto en una aplicacion.

10 - Crear un icono que se pueda invocar con el “raton”, para abrir la aplicacion desde el

administrador de programas.

Todo este proceso ha sido aplicado para la elaboracion del programa del modelo. EI modelo
consta de dos programas: uno para el balance de energfa y otro para ¢l balance de materia.
La secuencia de calculo ha sido incluida en las barras de menues de la forma de seleccion de
datos. Al utilizar el “raton” a la posicion CALCULAR en el menu, de la forma de
introduccion de datos, se invoca el ststema de calculo para ambos programas.

Las Figuras 5.1 , y 5.2 muestran la interaccidn entre formas de datos y de resuitados, asi

como la secuencia logica del proceso para la abtencion de resultados.
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FORMA PRINCIPAL,
DE COMIENZO
BALANCE DE
ENERGIA
RESULTADOS
) PRINCIPALES m
mrsoraoas] 1 FORMAPARA | . MODULO PRINCIPAL QUE
QUEMADOR INTRODUCIR DATOS CONTIENE LOS
YCALCULAR | . .. . | SUBPROGRAMAS DE;
MODELO CALCULO, Y LAS
(3] | VARIABLES GLOBALES
2]

FORMA FORMA FORMA FORMA FORMA
CARGA QUEMADOR REACTOR LAVADOR} ] ELUTRIADOR

FIGURA 5,1 BALANCE DE ENERGIA
ESTRUCTURA DE INTERACCION DE FORMAS DE
DATOS, CALCULOS, Y MODULO PRINCIPAL

DEL SISTEMA DE CALCULO.
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FORMA PRINCIPAL
DE COMIENZO

BALANCE DE
MATERIA
[
RESULTADOS FORMAPARA L. ... ... ... MODULO PRINCIPAL QUE
DE INTRODUCIR DATOS CONTIENE LOS
RENDIMIENTOS YCALCULAR | ... SUBPROGRAMAS DE
MODELO CALCULO, Y LAS
y VARIABLES GLOBALES
k]
[mm CARGA FORMA GAS | [FORMA FORMA FORMA FORMA
FRESCA Y COQUE | JHUMEDO NAFTA NAFTA ASOLEO ASOLEO
LIGERA | [PESADA | [LIGERO LIGERO

FIGURA 5.2 BALANCE DE MATERIA
ESTRUCTURA DE INTERACCION DE FORMAS DE
DATOS, CALCULOS, Y MODULO PRINCIPAL

DEL SISTEMA DE CALCULO.
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Las estructuras anteriores muestran la situacion interactiva entre las formas, tanto de datos
como de resultados, ast como el modulo principal. La secuencia logica de la aplicacion se

establece al estar activa para la obtencion de resultados.
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5.4 SECUENCIA DE INTRODUCCION DE DATOS Y OBTENCION
DE RESULTADOS BALANCE DE ENERGIA

PLANTA COQUIZADORA

Programa  Ayuda

PETROLEOS MEXICANOS

REFINERIA FCO | MADERO

" SECTOR 24 DESINTEGRACYON

PLANTA COQUIZADORA
[ ) ”H -

FORMA 5.1

Al ejecutar el programa del balance de encrgia, aparece la forma 5.1 la cua! permite abrir cl

programa o salir de este.
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b DALANCE FOKEH "MH!
Archivo  Comrer  Ver

DATOS DE ENTRADA FARA EL BALANCE DE FNERGIA

ARAMETROS CARGA DE ALIMENTACION ;

PARAMETROS DEL REACTOR

PARAMETROS DEL ELUTRIADOR

FORMA §.2

La forma 5.2 permite introducir datos mediante 1a seleccion de botones. A trives de la bara de
menii se corre ef programa y se ven los resuitados obtenidos.
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5.4.1 INTRODUCCION DE DATOS DEL DISENO ORIGINAL AL
MODELO DESARROLLADO Y OBTENCION DE RESULTADOS

CARBON CONRADSON

KUOP OF LA CARGA

FORMA 8.3

La forms 5.3 es Ia que recibe los datos de la comriente de Carga fresca, e interactua con la forma

5.2. Mediante la barra de meni se puede salvar, borrar, o regresar a la forma 5.2.
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PARAME TROS DEL REACTOR

LIN
RANSFERENCIA DE

FORMA 5.4

La forma 5.4 es la que recibe los datos del reactor, e interactua con la forma 5.2. Mediante la

barra de meni se puede salvar, borrar, o regresar a la forma 5.2.



PAHAME TROS DEL QUEMADOR

NITROGENG

FORMA 5.5

La forma 5.5 es la que recibe los datos del quemador, e interactua con la forma 5.2, Mediante 1a
barra de menu se puede salvar, borrar, o regresar a la forma 5.2.
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PARAME TROS DEL LAVADOR

Archivo

- PARAMETROS DEL LAVADOR

1% CARGA FRESCA
A LAVADORA

“PUNYO DE CORTE
DEL RECICLO

ESTILACION DE LA CARGA FRESCA PARA £
% DE CARGA VAPORIZADA EN EL LAVADOR

FORMA 8.6

La forma 5.6 es la que recibe los datos del lavador, ¢ interactua con la forma 5.2. Mediante la

barra de ment) se puede salvar, borrar, o regresar a la forma 5.2.
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PARAMETROS DEL FLUTRIADOR

Archive

PARAMETROS DEL ELUTRIADOR

PRODUCTO

ELUTRIADOR | LUIDIZALION AL
ELUTRIADOR

FORMA 5.7

La forma 5.7 es Ia que recibe los datos del elutriador, e interactua con la forma 5.2. Mediante la

barra de menu se puede salvar, borrar, o regresar a la forma 5.2.
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An:hlvo

CARGA FRESCA
RECIRCULACION
CARGA TOTAL

AELACION
: “IDHOGENOICOWE

2 nmuou 20

CUQUE IUIAL

. mnu: mooucm

?mﬂlf HHDIDD Hlll

 MFEDE
" GUARDIA

PETROLEDS NEXICANOS
REFINERUA FCD | MADERD
SECTOR 24 DESWTEGRACION
RALANCE DE ENERGUA
ALNTA WH* FECHA
10161.27 | bis/d CARBON QUEMADO
[Ei] ¢ AZURREQUEMADD
i8] *  WOROGEND QUEMADD
™ ] COQUE TOTAL QUEMADO
- ENERGIA POR UNIOAD OE
] cAReAmESCA
- M- i ENERGIA AlA REACCION
[mz] v  GROULACION DE COQUE

 CAUEWTE

[@m SIS T

 vomews -

ING DE IUHNO

" FORMA 5.8

] b

e

9!24“ -
ot

e
@:Jw-si

La forma 5.8 es 1a que muestra los resultados principales del balance de energla, interactua con la

forma 5.2. Mediante la barra de menu se puede imprimir, o regresar a la forma 5.2.
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HALANCE DE ENERGIADEL QUEMADOR

PETROLEDS NEXICANDS
REFINERIA FLO | MADERO
BALANCE ENERGUA QUENADOR
PLANTA “WH*
SECO  HUMEDD ENERGIA DE ENT.  ENERGIA DE SAL.
FLUODE Vi o NBlw/b MW/
HARe [21276.063 ] (22954627 | %%IDE %ﬂo%E
"FLUMODE  #3/min ) '
g o RMMDEIS) o G s
o wMoL fagr  j302 | 2':“050 HUMEDAD
€02 16.27 12,08
e e oo BE] YR W
VAPOR DE -m VAPORAL (337 |
;-,_5‘_’_2 (s 9| seAvioo ELUT.. :.2'3_‘?
HO . VAPORAL AGUAAL
 AZUFRE ENLOS | :”2-.5"7:‘-~J‘ o HuL Ewr. ‘
ton/d ST AGUAAL AGUA POR. ;
'momm -.'r;z*’z-f-'szi.l"'- _. COMD.
_TEMP.DECAMA of TR ENERGIA _ENERGIA - o
- DENSA | - DEREAC. inm;mnv:_
" TEMP.DE  of maucﬂ"'
CHIMENEA ] L CHIMENEA
HUMEDAD VAPOR DE VAPOR AL AGUAAL AGUA PERDIDA ,
NRE  SERVIO0  ELUY.  ELUT. ronum e muqo_q_ :
]mulhms[ [umlj [m Hzms]lnm : , 'TW_L}

FORMA 5.9

La forma 5.9 es la que muestra los resultados del quemador, interactua con la forma 5.2,
Mediante 1a barra de menu se puede imprimir o regresar a la forma 5.2.
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&) BALANCE Dt ENFRGIADEL REACTOR L4 ‘:j
Archivo
PETROLEDS NEXICANDS
REFINERIA FCO | KADERD
BALANCE ENERGA REACTOR
PLANTA WH”
ENERGIA SENSIBLEALA [3 379 | NBu ENERGIA SENSIBLE A MBly
CARGA FRESCA EXT}y RECIRCULACION V) e
ENERGIA DE CRAQUED . ENERGIA SENSINEAL
ENERGIA SENSIALE + . ENERGIASENSIBLE (1177 ]
ENERGIA LATENTE A LA R g LT
RECIACULACION
ENERGIA PERDIDA POR "
ENERGIA SENSIBLE AL . 262 |
VAPORDE SERC » . vmﬂ:‘nﬁm:“ b/ b
EMERGASENSLE AL (150 ] © ACton
ENERGUSENSBLEAL [ ] = O <
 VAPOR DE ATRICION  ~ o TEMPERATURAFASE | o
- EAAROR oF AU, RN DILUIDA ,
o e R T . CIRCULACION LINEA Ton/mn . -
. EMERGW TOTALAL © .. COQUE CALIENTE
* PRESION ABSOLUTA ia . COQUEBRUTO “
- PR OR oA @:] UE BRUT

L SEREAR P COQUE FRID
VAP.ATRICION VAPAGOTAM.  VAPFLUID. . .

| EE e

FORMA 5.10

La forma 5.10 es la que muestra los resultados del reactor, interactua con la forma 5.2. Mediante

la barra de mend se puede imprimir o regresar a Ja forma 5.2.
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5.4.2 INTRODUCCION DE DATOS DEL SIMULADOR AL MODELO
DESARROLLADO Y OBTENCION DE RESULTADOS

RESIDYGO DE VAT IO ARGA)

“Mchivo

KUOP DE LA CARGA

FORMA S.11

La forma 5.11 es la que recibe los datos de Ia corriente de Carga fresca, e interactua con la forma

5.2. Mediante 1a barra de menu se puede salvar, borrar, o regresar a la forma 5.2.
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PAHAME TRO DUL REACTOR

'VAPOR A LINEA DE
TRANSFERENCIA DE

ENPERATURA CARGA

FORMA 8.12

La forma 5.12 es Ia que recibe tos datos del reactor, ¢ interactua con la forma 5.2, Mediante la
barra de meni se puede salvar, borrar, o regresar a la forma 5.2,
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PARAME TROS DEL QUE MADOR

$10XID0 DE CARBONO

FORMA 5.13

La forma 5.13 es la que recibe los datos de} quemador, ¢ interactua con la forma 5.2. Mediante fa

barra de ment se puede salvar, borrar, o regresar a la forma 5.2.
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PARAMETROS DEL LAVADOR

: DESTILALION DE LA CARGA FRESCA PARA E
© X DE CARGA VAPORIZADA EN EL LAVADDR

;X VOL. DESTILADD

TIE DE LA

FORMA §.14

La forma 5.14 es s que recibe los datos del lavador, e interactua con la forma 5.2. Mediante Ia

barra de ment se puede salvar, borrar, o regresar a la forma 5.2.
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PAHAME TROS DEF EHUTRIADOR

FORMA §.15

La forma 5.15 es la que recibe los datos del elutriador, e interactua con la forma 5.2. Mediantc fa
basra de menii se puede salvar, borrar, o regresar a la forma 5.2

70



PETROLECS MEXICANDS
REFWERU FLO | MADERD
SECTOR 24 DESWTEGRACION
BALANCE DE ENERGIA
AANIA WH™ FECHA

© CAMGAFRESCA  [iOIi@] be/d  CARBON QUEMADO bl
" RECIRCULACION '_' R AZUFRE QUEMADD K
CABGATOIAL  iem] monnamnnu:umn ]

REACION @] - CORUE TOTALQUENADD [aias] °
WORDGEND/COQUE ‘_"‘" <, | Ll

. ?f Eusnsumnumomot' -mn. Bumb
 RELACON o2 - . CARGAFRESTA T
: conusmm m Eumsum nw:unu‘f umumj}:

%" mnucmooucm m uncuumuor.muuc ron/-. .
» - GNTE 21‘ o
- moummonmn - ".m 'm {7{55:*' S
A e

f;*u’ﬁu“ T NG DETURND.

FORMA .16

La forma 5.16 es la que muestra los resultados principales del balance de energia, interactua con la
forma 5.2. Mediante la barra de mend se puede imprimir, o regresar a la forma 5.2.
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DBALANCE DF UNERGIAOFL GUEMADOR

v &chlvo

AZUFRE EN LOS

6AS DE COMD. """ ';__;‘ ;: _'[,5-3 AGUANL (363 | ABUAPOR.

s'::.;'?;?tutﬁéﬁ':m' :"";?Eléliﬁljk?

PETROLEDS NEXICANDS
REFINERIA FLO | RADERD
BALANCE ENERGIA QUENADOR
PUANTA WH”
SECO  HUMEDO ENERGIADE ENT.  ENEAGIA DE SAL
FLWODE Wifmn Gaisaor | pesams ] B/ MBu/h
: {  CoqQue COQUE
RwDEE Wi R %] o —
™ |23230,057 | |36083.705 COQUE GASES DE
‘:}s oL [ | QUEMADO COMB (S|
3 15 ARE  [3504 | WUMEDAD [17357 |
co2 or [ose | SECO VAPOR O
I TR | e :
SRR S vmnoc-m _vm’u;-m -
502 S l'" - ”w ISEM Eu" LT
WO ;; U VAPORAL e AGUAAL L

TEWP. DE (‘AIA oC
; DENSA

uwoz '§5t"? ,

HUMEDAD vmnoe VAPORAL AGUAAL AGUA . PERDIDA |
ANRE  SERWDO . ELUT.  ELUT. FORMADA' . . RADIACION.

[zmg[ngj [mun] ltzzsu][msuhm . wm

E'

FORMA §.17

La forma 5.17 es la que muestra los resultados de! quemador, interactua con la forma 5.2,
Mediante la barra de menil s¢ puede imprimir o regresar a fa forma 5.2,
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BALANCE DU URERGIA T REACTOR

Archivo
- PETROLEOS MEXICANOS
REFINERU FCD | MADERD
BALANCE ENERGIA REACTOR
PLANIA Wi
- ENERGASENSILE ALA | ) uin ENERGIA SENSIBLEA |7 MBl
" CARGAFR * RECIACULACON V) M
. ENERGIADE CRAILED [39577 -  Wheonde Se s
" ENERGIA SENSHRLE + Co . ENERGIA SENSIBLE "
gcutmummnu,, . VAPORES PRODUCTOS
 REORCWADON o
eNASENSMUEN [E) . hnoon . su2jbx
|+ VAPOR DE ABOT. A-wz-:»,%?:étf'::-zfleummumm‘t" 1
mms:mu | T e -_ :
VAPOR DE ATRICIOR '

mmscmug R uunmxmc - o«

i 'cuemmmu E‘:‘__‘__J "L

_ CIRCULACION UNEA : Towin

| COQUE CALENTE |
mcsmusoum o ronw mu'm .
4 FASE ONINOA @E” | _

 CIRCULACION LWER -
-~ CoatE o % |
m Amuou vamouu wrun o S

FORMA 5.18

La forma $.18 es la que muestra los resultados del reactor, interactua con la forma 5.2. Mediante

1a barra de meni se puede imprimir o regresar a la forma 5.2.
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5.5 SECUENCIA DE INTRODUCCION DE DATOS YV OBTENCION
DE RESULTADOS BALANCE DE MATERIA

V:nguma Ayuda

GARSOL

PETROLEOS MEXICANOS

i REANERAFCO/ MADERO

FORMA 5.19

Al gjecutar el programa de! balance de matenia, aparece la forma 5.19 la cual permite abrir el

programa o salir de este.
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HALANEE DI MATERIA COKER M

"Avychlvo Qon'er”!cr A . . -
DATOS PARA EL BALANCE DE NATERIA

DATOS DE NAFTA LIGERA

FORMA 5.20

La forma 5.20 permite introducir datos mediante la seleccion de botones. A tréves de la barra de

menii se come el programa y se ven los resultados obtenidos.
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PATOS D TARGATRE SEA

FORMA 5.21

La forma 5.21 es la que recibe los datos de Ia comviente de Carga fresca y coque, e interactua con

Ia forma 5.20. Mediante 1a barra de menii se puede salvar, borrar, o regresar a fa forma 5.20.
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It  DATOS DE GAS HUMEDO

FORMA 5.22

La forma 5.22 es la que recibe los datos det gas humedo, e interactua con fa forma 5.20. Mediante

ta barra de mentl se puede salvar, borrar, o regresar a fa forma 5.20.
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DATOSDE NAFTA LIGE RA

i
Archive

DATOS DENAFTA LIGERA

FORMA 5.23

La forma 5.23 es la que.recibe los datos de la nafta ligera, ¢ interactua con la forma 5.20.

Mediante la barra de men( se puede salvar, borrar, o regresar a la forma 5.20.
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= DATOS DE NA 1A PESADA
Archivo

DATOS DE NAFTA PESADA

FORMA 5,24

La forma 5.24 es la que recibe los datos de la nafta pesada, e interactua con la forma 5.20.

" DESTILACION

Mediante la barra de meni se puede salvar, borrar, o regresar ala forma 5.20.




0AT0S DE GASOLE O LIGERO

DATOS DE GASOLEO LIGERO

FORMA 5.25

La forma 5.25 es la que recibe los datos de la corriente de gasoleo ligero, e interactua con la forma

5.20, Mediante la barra de menti se puede salvar, borrar, o regresar a la forma 5.20.
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DATOS Dt GASOLEO Pt SADO

DATOS DE GASOLEO PESADO.

FORMA 5.26

La forma 5.26 es la que recibe los datos de la corriente de gasoleo pesado, e interactua con la

forma 5.20. Mediante |a barra de meni se puede salvar, borrar, o regresar a la forma5.20.
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“Aichivo

FETROLENS MEXILANDS
SECTOR 24 DESINTEGRALYON
BRALANCE DE MATERLA
PLANTA W™ FECHA

ES::&FICD Ton/d  XPeso  bit/d X Vol ACLDEME bie/d

fmumesu lms ][msus | [101345Hlm0| REC. ASLOP Mblsld

o2 T ) ;714 ‘ TiE of
(3 (%22 | 158 W8] 373 ‘ussm W 0] o
0O {50 | 166 | [31.384] 337
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Wy P e AyS -zv
TOTAL 16500 | {1000 P2 170 0 A xp
| GASHUMEDD [aq165] w3 -  DIFERENCIA ENTRE CARGA

RNt ” veooucas - C mmsun
oo @:l""“ IR R
EEOE : :g.ii msoswnun

FORMA 5.27

La forma 5.27 es la que muestra los resultados principales del balance demateria, interactua con la
forma 5.20. Medisnte la barra de memi se puede imprimir, o regresar a la forma §.20.
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5.6 COMPARACION DE RESULTADOS ENTRE EL MODELO

Y EL DISERO ORIGINAL

MODELO DEL BALANCE DE
DISENQ ORIGINAL ENERGIA
CARGA FRESCA 10000.0 bls/d 10134.60 bls/d
COQUE BRUTO 43483.0 1b/d 46065.0 1b/d
COQUE QUEMADO 9069.0 lb/hr. 9124.08 Ib/hr.
COQUE PRODUCTO 34414.0 Ibfhr. 36413.54 1b/hr,
ENERGIA DEL 90.12 MBtu/hr, 90.09 MBtu/hr.
QUEMADOR AL
REACTOR
CIRCULACION DE 11.67 Ton/min. 11.60 Towmin.
COQUE CALIENTE
ENERGIA DE REACCION 33.90 MBtu/hr 33.056 MBtu/hr
ENERGIA DE REACCION 222.0 Bu/b. 224.116 Btuflb.
POR UNIDAD DE CARGA
FRESCA
TABLA 5l
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57 COMPARACION DE RESULTADOS ENTRE EL MODELO
Y UN SIMULADOR COMERCIAL

EXXON MODELO DEL BALANCE DE
FLUID/FLEXICOKING PC ENERGIA
PROGRAM 5.0
CARGA FRESCA 10000.0 bls/d 1013427 bls/d
COQUE BRUTO 46451.6 Ib/d 46065.0  Ibid
COQUE QUEMADO 10165.2 Ib/hr, 8814.60 Ib/lr.
COQUE PRODUCTO 36286.4 Ib/hr. 36554.81 Ib/hr.
ENERGIA DEL 96.20 MBtufr, 94881 MBtu/hr,
QUEMADOR AL
REACTOR
CIRCULACION DE 12.51 Ton/min. 12.21 Ton/min.

COQUE CALIENTE
ENERGIA DE REACCION

ENERGIA DE REACCION
POR UNIDAD DE CARGA
FRESCA

32.53 MBtu/hr

212.48 Btu/lb.

33.022 MBtulr

217.31 Btuib.

TABLA 52
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5.8 COMPARACION DE RESULTADOS ENTRE EL MODELO Y UN
SIMULADOR COMERCIAL (MFERENTES CONDICIONES OPERACIONALES)

EXXON
FLUID/FLEXICOKING PC
PROGRAM 5.0

MODELO DEL BALANCE DE
ENERGIA

CARGA FRESCA

COQUE BRUTO

COQUE QUEMADO

COQUE PRODUCTO

ENERGIA DEL
QUEMADOR AL
REACTOR

CIRCULACION DE
COQUE CALIENTE

ENERGIA DE REACCION

ENERGIA DE REACCION
POR UNIDAD DE CARGA
FRESCA

21410.0 bls/d

844283 Ib/d

207303 Ibfhr.

63697.7 Ib/hr.

177.6 MBtu/hr.

16.47 Ton/min.

68.49 MBtuhr

213.99 Btu/lb.

21409.34 bls/d

8216521 Ib/d

18441.56 Ib/hr.

63723.65 Ib/hr.

172.21 MBtu/hr.

16.36 Ton/min.

65.411 MBtuhr

211.60 Btu/lb.

TABLA 53
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CAPITULO 6

ANALISIS DE RESULTADOS



ANALISES DI RESULTADOS

El sistema de caleulo ha sido comparado contra los datos del disefio original asi como con
un simulador comercial el cual ha sido ofrecido a PEMEX para su adquisicion.

Como se observa en fa Tabla 5.1, los resultados obtenidos por el modelo del balance de
cnergia son bastante aproximados, notandose una diferencia en ¢l coque bruto de fa
reaccion. Esto es debido a que ef modelo desarrollado ajusta el carbon conradson de fa carga
al entrar al reactor en funcion de la carga que es vaporizada en el favador como
consecuencia del punto de corte de fa recireulacion. Este punto no es tomado en cuenta en el
disefio original por lo que se obtiene menos coque en la reaccion. Esta diferencia también
afecta al coque producto ya que este se determina en base al coque bruto de la reaccion. Por
lo que respecta al coque quemado estequiométricamente, son muy semejantes los resultados,
La energia transferida del quemador al reactor asi como la circulacion también son muy
aproximadas; como consecuencia la energia de reaccion por unidad de carga fresca también

se aproxima af valor de disefio.

El modelo también ha sido comparado con un simulador comercial. Este simulador
comercial tiene la capacidad de predecir rendimientos asi como propiedades de productos,
involucrando conceptos de severidad, tiempos de residencia, etc. lo que fo hace bastante

completo. El sistema de calculo desarroflado en este trabajo sdlo es una parte en
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comparacion con el simulador mencionado, pero se obtienen parametros  esencialmente
importantes para la evaluacion del proceso

la Tabla 52 muestra las resultados abtenidos tanto con el modelo asi eomo con e
simulador siendo bastante lagicos los obtenidos por el madelo aqui desarrallado. Cabe hacer
notar que el simulador comercial predice algunos compuestos adicionales en las gases de
chimenea., como lo son lidrogeno, metano, sulfuro de carbonilo, ete.

En la Tabla 5.3 se comparan fos resultados para condiciones de operacion de una “corrida”
del simulador comercial para una coquizadora de Estados Unidos. Se observa que la
diferencia se acentua en ef coque bruto de la reaccion, esto debido a que ¢ modelo utiliza

una correlacion lineal para ¢l cdlcuio del coque.

E! modelo del balance de materia global utiliza Vinicamente resultados de sistemas de
medicidn asi como propiedades de la carga fresca y rendimientos, por lo que es solo un
sistema de calculo sencillo con ajustes realizados a partir de los datos alimentados (como lo
es para el punto de corte de Ia nafa ligera). Ademas, se obtiene el rendimiento de las
fracciones ligeras que componen el gas himedo, de tal manera que se puede llevar una
estadistica de dichas fracciones ligeras que seran base para desarrollar en un futuro
ecuaciones que predigan estas fracciones asi para los demas rendimientos del proceso.

Los resultados obtenidos son confiables siempre que la diferencia entre carga y productos
sea razonable como ya se ha mencionado anteriormente. Los célculos realizados son

sencillos, de acuerdo al balance tradicional del proceso actual. Es necesario, mejorar las
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correlaciones utilizadas buscando puntos de muestreo claves que en determinado montento

sirvan para la actualizacion de éstas, aumentando su grado de contiabilidad.
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CAPITULO 7

CONCLUSIONES



CONCLUSIONES

El sistema de caleulo desarrollado es un aplicacion bastante atif para evaluar la operacion de
la planta que posee Petroleos Mexicanos. Se podran obtener los parametros termodinamicos
mas imporiantes, los cuales seran la base para la evaluacion del proceso. Dichos parametros

son :

-Coque quemado.

-Coque producto.

- Circulacion de coque caliente.

-Energia transferida del reactor al quemador.

-Energia para el craqueo de 1a carga fresca al proceso.
~Rendimiento de fracciones ligeras.

-Rendimiento de gasolina a un punto de corte constante.
-Conversion a productos liquidos destilables.

- Rendimientos mésicos y volumétricos.

Toda la informacion sc obtiene ¢n un lapso de tiempo muy breve. Ademds, un manejo
adecuado de los datos puede utilizarse para ver como afectan algunos cambios operacionales
el balance de materia y energia del proceso. Este modelo familiarizara al usuario con los
efectos caloricos de un reactor de coquizacion, calculando su demanda de energia para

condiciones tipicas establecidas; de igual manera para el quemador.
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El sistema de calculo esta desarrollado como una aplicacion con interfase Windows, lo cual
lo hace mas flexible su uso.

E! modelo es una base que servira para que, a partir del historial de la planta se predigan
rendimientos, asi como a partir de fas dimensiones del sistema reactor-quemador y de

calculos va disponibles, evaluar la operacion y su desempeiio economico.
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APENDICE 1

LISTA DE EQUIPOS DE PROCESO
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LISTA DE EQUIPOS

CLAVE EQUIPO
MH-P-| BOMBA DE CARGA AL REACTOR
MH-T-1A LAVADOR
MH-T-1 REACTOR
MH-T-2 QUEMADOR
MH-T-3 TORRE FRACCIONADORA
MH-E-8 GENERADOR DE VAPOR
MH-F-2 SOBRECALENTADOR DE VAPOR
MH-C-1 SOPLADOR DE AIRE
MH-D4 SILO DE ALMACENAMIENTO DE COQUE
MH-P-5 BOMBA DE GASOLEO PESADO
MH-E-6 INTERENFRIADOR DE GOP
MHE4 ENFRIADOR DE GOP
MH-E-5 GENERADOR DE VAPOR
MH-P4 BOMBA DE GASOLEO LIGERO
MH-E-3 ENFRIADOR DE GOL




CLAVE

EQUIPO

MH-T-4
MH-P-3
MH-E-2
MH-E-1
MH-DI

MH-P-2
MH-E-7
MH-P-6

MH-D-2

TORRE AGOTADORA DE NAFTA PESADA
BOMBA DE NAFTA PESADA

ENFRIADOR DE NAFTA PESADA
CONDENSADOR DETORRE T-3
ACUMULADOR DE TORRE T-3

BOMBA DE NAFTA LIGERA

ENFRIADOR DE NAFTA LIGERA

BOMBA DE AGUAS AMARGAS

ACUMULADOR SEPARADOR DE AGUA




APENDICE U1

SECUENCIA MANUAL DE APLICACION



2.1.- APLICACION MANUAL DEL SISTEMA DE CALCULO

BALANCE DE ENERGIA

DATOS DE ENTRADA :

CARGA

Flujo de alimentacion = 3.8 LM. (Lectura del Medidor )
temperatura = 204°C
Peso especifico = 1.049
Carbon conradson = 23.65 %
Kuop = 112
REACTOR

Presion = 13 psig
Temperatura vapor sobrecalentado = 550°C
Temperatura vapor de servicio =232°C
Vapor de atomizaciona la carga- = 600 lbs/hr.
Vapor de agotamiento =69 LM.
Vapor de fluidizacion = 14 LM.
Vapor de atricion = 648 LM.

Vapor a camars anticoquizadora = 600 Ibs/hr.

Vapor a linea transferencia coque

caliente

= 39LM.

101



Temperatura fase densa

Temperatura fase diluida

Flujo de carga FR-S

Flujo de carga FR-6

QUEMADOR

Presion

Presion barométrica (atmostera)
Vapor a linea de transferencia de
coque frio

Flujo de aire al quemador
Temperatura de gases combustién
Temperatura de cama denss
Temperatura de bulbo seco
Temperatura de bulbo himedo
Anilisis Orsat

Oxigeno

Monoxido de carbono

Bidxido de carbono

Nitrégeno

S0X

= 5109 C

= 5189¢C

= 6.6 L.M.

6.6 LM

I

s
b}

13 psig

it

760 mm de hg

8

46LM.

653 LM

i

= 593339 C

= §9333°9¢C

i

N3¢

= 26.6°C

= 0% mo}

3.52 % mol

il

14.07 % mol

82.24 5mol

B

= 0.17% mol
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LAVADOR

Porcentaje de carga fresca al lavador = 57.55 %
Punto de corte de la recirculacion

interna =496 C

Peso esepcifico de la recirculacion

interna = 1,076
Temperatura fondo del lavador =3709C
TIE de carga fresca =449 °C

Porcentaje volumen destilado a

Temperatura =5%
Temperatura a porcentaje de

volumen destilado =515°C
ELUTRIADOR

Temperatura de salida de coque

producto =177°C
Flujo de agua =847LM.
Vapor de atomizacion al agua = 4100 lbs/hr.

Temperatura de agua al elutriador = 100° ¢
Vapor de fluidizacion = 6300 tbs/he.
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DESARROLLO

1.- AIRE DE COMBUSTION AL QUEMADOR
1.1.- Volumen de aire humedo

AIRVOL = 6.53 LM * 6500 * 3,283 / 6500

AIRVOL = 24963 00241 f* /min

1.2.- Moles de aire humedo

AIRMOL = AIRVOL * 60/379

AIRMOL = 3951.9265 moles / hr

1.3. Libra de aire himedo

AIRTOT = AIRMOL * 29

AIRTOT = 1146058686 Ibs / hr.

1.4.- Cikulo de ls humedad relativa para el aire

1.4.1.- Presion de vapor a temperatura de bulbo hiimedo
PVAP = EXP (12.04804 - (4030.82 /(26.6 + 235 ))
PVAP =1.481 * 107 bar

1.4.2.- Humedad de saturacion

YSAT=PVAP / PRESION BAROMETRICA

YSAT =3.481 * 107 /(1.01325 * 760/ 760)

YSAT =3.4362 * 10?

1.4.3.- Ssturacion a temperaturs de bulbo himedo
YSTBH =18 * YSAT /(29 (|- YSAT))



YSTBH = 0.022088

1.4.4 - Humedad relativa

YSTBH! = YSTBH * (1075.8 * (0.45-1) * (Tbh 32 ))
YSTBHI = 23.18060

YSTBH2 =0.24 * (Tbs - Tbh)
YSTBH2 =. | 944

NUM = YSTBH! + YSTBH2

NUM =21.2366

DEN1 = (10758 +(0.45- 1) * ( Tbh-32))
DENI = 1049.466

DEN2=0.45*1.8* (Tbs - Tbh)
DEN2 = 3.645

DEN = DEN1 + DEN2

DEN =1053.111

YTBS = NUM/DEN

YTBS = 0.0201655 Ibs agua / Ibs de aire
1.5.- Masa de agua en ¢l aire

AGMAS = YTBS * AIRTOT

AGMAS =0.0201655 * 114605.8686
AGMAS = 2311. 084 Ibs / br.

1.6.- Moles de agua en el aire
AGMOL = AGMAS / 18
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AGMOL = 128.3935 moles / hr
1.7.- Moles torales de aire seco
AIRS = AIRMOL - AGMOL
AIRS = 3823.5329 moles / hr
1.8.- Volumen de aire seco
AIRV = AIRS * 379/ 60
AIRV = 241519828 * / min
1.9.- Masa de aire seco

AIRM = AIRS * 29

AIRM = 110898.233

2.- CALCULO DEL CARBON. AZUFRE, HIDRGENO. Y COKE QUEMADO
2.1.- Por balance de nitrogeno calcular los gases de combustion
GASCV = ARV *(19.1 /N, G.C)

GASCV = 232298375 f* / min

2.2.- Moles de gases de combustion secos

GASCM = AIRS * (79.1 /N, G.C))

GASCM = 3677.5468 moles /hr.

2.3.- Flujos molares de combustion secos

MOLO2 = GASCM * % MOL 0;/100  =0.0 moles / hr
MOLCO = GASCM * % MOL C0/100 = 129.4496 moles /hr
MOLCO2 = GASCM * % MOL C0; /100 =517.4308 moles /hr
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MOLCO = GASCM * % MOL C0/100 = 129.4496 moles /hr
MOLCOQ2 = GASCM * % MOL C0, /100 = 5174308 moles /hr
MOLN2 = GASCM * % MOL N, /100 = 3024.4144 moles fhr
MOLSOX = GASCM * % MOL SOX /100 = 6.2518 moles /hr
2.4.- Carbon total quemado

C=GASCM ((% CO +%C0;)/100))* 12

C=7762.565 lbs / hr

2.5.- Consumo del oxigeno por el hidrogeno

ENTO02 = AIRS * 0.209

ENTO2 = 799.1184 moles /hr

2.6.- Consumo de oxigeno por gases de combustion

SALOZ = MOLO2 + 0.5 * MOLCO + MOLCO2 + MOLSOX
SALO2 = 588.4074 moles / hr

2.7.- Oxigeno disponible para formar H,O

MOLEQ2 = ENTO2 - SALO2

MOLEO2 =210.711 moles /br

2.8.- Moles de agua formada

AGUAF =MOLEQ2 * 2

AGUAF = 421 .422 moles / hr

2.9.- Masa de agua formads

AGUAM = AGUAF * 18

AGUAM = 7585.596 Db / hr
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2.10.- Azufre total quemado

AZUQ = MOLSOX * 32.1

AZUQ = 200.6827 1bs / hr

Azufre en los gases de combustion
AZUQ1 = AZUQ*0.454* 24/10°3
AZUQ!L =2.1866 ton/ d

2.11.- Hidrogeno total quemado
HIDROQ = 2 * MOLEO2 * 2.02
HIDROQ =851.27244 lbs / hr

2.12.- Coque total quemado

COQUE = CARBON + AZUQ+ HIDROQ
COQUE = 8814.5201 1bs / hr

2.13.- Relacion hidrogeno / coque
H2COKE = HIDROQ / COQUE

H2COKE = 0.09657

3.- CALCULO DE LA ENERGIA DE REACCION A LA TEMPERATURA DE
REFERENCIA (60 °F).

3.1.- Energias de resccion a 60°F

CO02 = 0.1693 MBtu / mol

CO=0.0476 “«

H20=0.104 *
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SOX =q277

3.2.- Caleular energias de reaccion

QCO2=C02 * MOLCO2 = 87.601 MBru /hr
QCO=C0 * MOLCO = 6.1618 MBtu /hr
QAGUA=H20 * AGUAF = 43.82788 MBtu Ar
Q802= 802 * MOLSO2  =0.7983 MBtu /ir
QTOT =QCO2 + QCO + QAGUA +QS02

QTOT = 138.389 MBtu /hr

4.- CALCULAR EL COQUE BRUTO PRODUCIDO POR LA REACCION

4.].- Carga fresca al proceso

BLS = LM * 2667

BLS = 10134.6 bls / d

4.2.- Calcular In fraccion de carga vaporizada en ¢l lavador en funcion del punto de core
de la carga y del reciclo

CF = X % VOLUMEN DESTILADO(( TIE CARGA-TFE RECICLO)/

(TIE CARGA - TEMP X % VOL DEST)) * % CARGA FRESCA * BLS/10°S

CF =5 % ((449-496)/(419-515))*57.55*10134.6 /10°5

CF =207.671 bls / hr

4.3.- Correccion del carbon conradson en funcion de la carga vaporizada en el lavador

CCON=(1.016108 ~2.734586 *10"-5 * CF) * CARBON CONRADSON

CCON = 24,1652 °
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4.4.- Calculo del porcentaje de coque bruto real para obtener el coque producido
COKEB =(CCON/ 100 ) *1.0337176 +50334466 *10°-2

COKEB = 0.303145

5.- CALCULAR LA CARGA NETA AL REACTOR
5.1.- Calcular la carga neta al reactor al restarle la carga vaporizada en el lavador
CARNET = (BLS - CF ) * 159 * GRAVEDAD ESP. * 103 / (24 *454 )

CARNET = 151956.903 Ibs / hr

6.- CALCULAR EL COQUE PRODUCTO DE ENTRADA AL QUEMADOR
6.1.- Coque bruto producido por la reaccién

COKET = CARNET * COKEB

COKET = 46065.0066 lbs /hr

6.2.- Coke producido que entra al quemador

COKEP = COKET - COQUE

COKEP =37250.4864 Ibs / hr

6.3.- Calcular el coque bruto en ton /min

COKET! = COKET *454 / (60* 10°6)

COKET1 =0,3485 ton/ min

7. CALCULAR DE LA ENERGIA QUE ENTRA AL QUEMADOR CON LAS

CORRIENTES AL LLEVARLAS A LA TEMPERATURA DE REFERENCIA.
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7.1.- Contenido de energia sensible del coque producto
TEMREC = 1.8 + TCOKE + 32

TEMREC =950 °F

DELTAT =950 -60 = 890 ° F

CPM =0.297945 Btu / 1b-° F

QCOKEPROD = COKEP * CPMCOKE * DELTAT / 10%6
QCOKEPROD = 9.8777 MBtu /i

7.2.- Contenido de energia del coque quemado

TEMREC = 950° F

DELTAT =890°F

CPMCOKE =0.297945 Btu/ 1b-°F

QCOKEQUE = COQUE * CPMCOKE * DELTAT * /10"6
QCOKEQUE =2.337 MBtu /hr

7.3.- Contenido de energia del aire seco del soplador al quemador
TEMPA = 1922 °F

CPMAIRE =0.239033 Btu / 1b-° F

QAIR = AIRM * CPMAIRE * ( TEMPA - 60 ) / 106
QAIR = 3.5044 MBtu / hr

74.- Contenido de energia del agua al ejutriador

TAGUA! =TAGUA* 1 8 + 32

TAGUA! =212 °F

DELT =212-60= 152°F



FLUAGUA = (FLUJO * 995 * 159 * 10°3 ) /(24 * 454)
FLUAGUA = 12298.057 lbs / hr

QAGUAF = CPMAGUA * DELT * FLUAGUA/10°6
QAGUAF = 1.8693 MBtu / hr

1.5.- Cantidad de vapor de servicio al quemador

Vapor de aereacion al dngulo raiser de coque frio

$6 = 4200 Tos / hr

Vapor a la bajante de coque frio

S8=320bs/hr

Vapor al elevador de coque frio

ELEVCF = LM * 881.07

ELEVCF = 4052.8622 Ibs / hr

Vapor al elutrisdor

VAPELUT = VAPOR DE FLUIDIZACION + VAPOR ATOMIZACION

VAPELUT = 6300 + 4100 = 10400 {bs / hr
Vapor al cono del quemador

VAPCONO = 1160 Ibs /hr

Vapor de servicio al quemador

VAPQUEM = 56 + S8 + ELEVCF + VAPCONO
VAPQUEM =9732.8622 Ibs / hr

7.6.- Contenido de energia del vapor al quemador
CPMVAP =0.457287Btu / 1b-° F
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DTEVAP=TVAP * | § +32

DTEVAP = 449.6°F

QVAPQUE = VAPQUEM * CPMVAP * (DTEVAP - TREF )/ 106
QVAPQUE = 1.7339 MBtu/ hr

7.7.- Contenido de energia del vapor al elutriador

CPMVAP = 0.457287 Btu / 1b-F

DTEVAP = 449.6 °F

QVAPELUTE = VAPELUT * CPMVAP * (DTEVAP - TREF )
QVAPELUTE = 1.8528 MBtu / hr

7.8.- Contenido de energia de la humedad que entra con el aire de combustioén
TEMHUM = TEMHUM * 1.8 + 32

TEMHUM = 1922°F

CPMVAP = 0.448245 B/ 1b-° F

QHUMEE = AGMAS * CPMVAP * ( TEMHUM - TREF )

QHUMEE = 0.13699 MBtu / hr
8.- CALCULO DE LA ENERGIA DEL QUEMADOR CON LAS CORRIENTES DE
SALIDA. EN DONDE LA VARIABLE A CALCULAR ES LA ENERGIA DEL COQUE

CIRCULANTE DEL QUEMADOR AL REACTOR.

8.1.- Energis que sale con los gases de combustion
DELTGAS =( TEMPGAS * 18+32)-60
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Q02 = MOLO2 * CPMO2 * DELTGAS / 10%6
Q02 =0.0 MBtu / hr

CPMCO = 7.298969 Btu/ mol-° I

QCO = MOLCO * CPMCO * DELTGAS / 1076
QCO = 0.98053 MBtu / fir

CPMCO2 = 1097383 Btu / mol-* F

QCO2 =MOLCO2 * CPMCO?2 * DELTGAS / 10%6
QCO2 = 5.9053 MBtu / hr

CPMN2 = 7.307296 Btu / mol-° F

QN2 =MOLN2 * CPMN2 * DELTGAS / 10°6
QN2 =22.9843 MBtu / hr

CPMSO02 = 1135645 Btu / mol-° F

QS02 = MOLSOX * CPMS02 * DELTGAS / 10°6
QS02=0.07383 MBtu/ hr

QGASCOM = 29.9460 MBtu / hr

8.2.- Energia que safe con fa humedad en (o los gases de combustion
TEMHUMI = TEMHUM * 1.8 + 32

TEMHUMI = 1100 °F

CPMVAP = 0.481694 Btu / 1b-° F

QHUMSS = AGMAS * CPMVAP * ( TEMHUMI - TREF2 )/ 106
QHUMSS = 1,157 MBtu / hr
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8.3.- Energia que sale con el agua formada, en los gases de combustion
TEMSALL =TEMSAL * 1.8 +32

TEMSAL! = 1100 °F

TREF2=60°F

QAGUAF = ( AGUAF * 18 ) * CPMVAP * (TEMSALI - TREF2 )/ 10%6
QAGUAF = 3.80 MBtu / hr

8.4.- Energia que sale con el vapor al elutriador en los gases de combustion
CPMVAP = 0.481694 Btu / Ib-° F

DTEVAP =TVAP* | 8+ 32

DTEVAP = 1100 °F

TREF=60°F

QVAPELUTS = VAPELUT * CPMVAP * ( DTEVAP - TREF ) /1076
QVAPELUTS = 5.21 MBtu / hr

8.5.- Energia que sale con el agua del elutriador (vapor ) en los gases de combustion
TAGUAL =TAGUA * 1 8 +32

TAGUAIL = 1100°F

CPMVAP =0.481694 Btu / Ib-°F

QAGUAS = (Ap * 0.65 + CPMVAP *(TAGUAI - TREF ) * FLUAGUA /10"6
QAGUAS =(944.1 * 0.65 +0.481694 * 1040 ) 12298,057 /10"6

QAGUAS =13.7077 MBtu / hr
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8.6.- Energia que sale con el vapor de servicio en los gases de combustién
DTEVAP =1100°F

TREF=60°F

CPMVAP = 0.481694 Btu / Ib-"F

VAP = 97328622 tbs / hr

QVAPQUE = VAP + CPMVAP * ( DTEVAP - TREF )/ 10”6
QVAPQUE = 4.8757 MBtu / hr

8.7.- Cilculo del volumen total de gas hiimedo de combustion
Volumen del vapor de agua

MOLES = (AGMOL + AGUAF (VAPQUEM + VAPELUT +FLUAGUA }/ 18) / 60
MOLES =2351.5332/60

MOLES = 39.1922 moles / min

Volumen ocupado por el vapor

VOLVAPS =MOLES * 379

VOLVAPS = 14853 8513 f'/ min

Volumen total de gases

VOLT = VOLVAPS + GASCV

VOLT = 38083.68892 f*/ min

Moles totales por hora

MOLT = MOLES * 60 + GASCM

MOLT = 6029.08 moles / br

Porcentaje molares de gases de combustion en base iiimeda
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MOLT = 6029.08 moles / hr

Porcentaje molares de gases de combustion en base humeda
MOLCOH =% CO * GASCM / MOLT
MOLCOH = 3.52 * 3677.5468 / 6029.08
MOLCOH =2.147 %

MOLCO2H =% CO2 * GASCM/ MOLT
MOLCO2H =$.58 %

MOLN2ZH =% N2 * GASCM/MOLT
MOLN2H = 50.16 %

MOLSO2H = % SO2 * GASCM / MOLT
MOLSO2H =0.10%

8.8.- Coque perdido por la chimenea

VUELA =2.1309 / 7000 * VOLT * 60
VUELA = 695.593 Ibs / hr

8.9.- Perdidas por radiacion-conveccion en el quemador
QPERQUEM = 0,026 * QTOT

QPERQUEM = 3.5981 MBu / hr

8.10.- Energia de salida con el coque producto
TEMREC = TEMREC * 1.8 +32

TEMREC = 350.6 ° F

DELTAT = TEMREC - 60

DELTAT =290.6°F
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QCOKEPROD = COKEPN * CPMCOKE * DELTAT / 1076
QCOKEPROD =2.4799 MBtu/r

8.11.- Energia de salida con el coque perdido por chimenea
TEMREC = TEMREC * | 8 + 32

TEMREC = [100°F

DELTAT = TEMREC - 60

DELTAT = 1040 ° F

CPMCOKE =0.192168 Btu / 1b-° F

QCOKECH = VUELA * CPMCOKE * DELTAT/ 10”6
QCOKECH =0.1389 MBtu /hr

9.- Célculo de la energia total de entrada al quemador

QENT = QTOT + QCOKEPRODE + QCOKEQUE + QAIR + QHUMEE + QVAPE +
QAGUAELUTE

QENT = 159,79 MBtu / hr

10.- Cilculo de la energia de salida del quemador

QSAL = QGASCOM + QCOKEPRODS + QPERQUEM + QHUMSS + QAGUAF +
QVAPS + QAGUAS + QVAPELUTS + QCIR + QCOKECH
QSAL = 64.7746 MBtu / hr + QCIR

10.1.- Cilculo de la energia circulante del quemador al reactor
QCIR = QENT - QSAL

QCIR =95.020 MBtu / br

10.2.- Circulacion de coque caliente
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CPMCOKEL= 0392435 Btu / Ib-"F

DT = 1.8 * (TEMP. QUEMADOR - TEMP. REACTOR )
DT =149.99 °F

TONMIN = QCIR * 10°6 / ( DT * CPMCOKE1 * 132000 )
TONMIN = 12.228 ton / min

10.3 - Circulacion linea de coque frio

COKEFRIO = COOKET! + TONMIN

COKEFRIO = 0,3485 + 12.228

COKEFRIO = 12.5772 ton / min

BALANCE DE ENERGIA DEL REACTOR

11.- Energia al reactor con la corrientes de entrada

11.1.- Cilculo de |a energia de la carga

DHCFTCC = 351.228 Btu / b

DHTREF| = 580.159 Btu /Ib

CARNET = 151956.903 Ibs / hr

QCARGAF = CARNET * ( DHCFTC - DHTREF1 ) /1076

QCARGAF = -34.7876 MBtu / hr

Las entalpias son calculadas a partir de corvelaciones del manual del API para fracciones del

petroleo en funcion de Ia gravedad, factor de caracterizacion, y temperatura
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Las emtalpias son calculadas a partir de correfaciones del manual del API para fracciones del
petroleo en funcion de la gravedad, factor de caracterizacion, y temperatura
11.2.- Calculo de la energia a la recirculacion interna en fase liquida
DHRETFIA =351.228 Buu /b

DHTREF2 = 580.159 Bt/ Ib

RECYCLO =60097.1 Ibs / hr

QRECYLIQ =RECYCLO * (DHRETF1A - DHTREF2 )/ 10"6
QRECYLIQ=-13.7580 MBtu / hr

Las entalpias son obtenidas igual que en €l punto 11.1

11.3.- Caleulo de la energia a la recirculacion interna por cambio de fase
DHTREFL = 580.159 Bt/ Ib

DHTREV = 682.574 Btu/ Ib

QRECYCLO =RECYCLO * (DHTREFL -DHTREFV )/ 1076
QRECYCLO =- 6. 1548 MBtu / hr

Las entalpias son obtenidas igual que en el punto 11.1

11.4.- Energia total a la recirculacion interna para vaporizarla

QSUM = QRECYLIQ + QRECYCLO

QSUM = - 199129 MBtu / hr

11.5.- Célculo de La energia al vapor de servicio

VAPREAC = 10461.1

DTVAP = 4496 °F

TREFRX = TREFRX * 1.8 +32
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QVAPRXE = VAPREAC * CPMVAPRX * ( DI'VAP -TREFRX )/ 10°6
QVAPRXE = -2 565 MBtu / hir

11.6.- Energia al vapor de agotamiento

AGOTA =800 6.9/0.454

AGOTA = 12158.5903 Ibs / fir

TOPAG = 1022°F

TERAG =950 °F

CPMVAPAG =0 5140 Bt/ 1b-7 F

QVAPAGOT = AGOTA * CPMVAPAG *( TOPAG - TRAG )/ 106
QVBAPAGOT = 0.4499 MBiu / hr

11.7.- Energia al vapor de fluidizacion

FLUID = 1000 * 1.4/0.454

FLUID = 3083.7 lbs / hr

TOPFL = 1022 °F

TERFL = 950° F

CPMVAPFL = 0.5140 Btu/ b-"F

QVAPFLU = FLUID * CPMVAPFL * ( TOPFL - TERFL ) / 10%
QVAPFLU =0.(14 MBtu / hr

11.8.- Energia al vapor de atricién

ATRICION = 6.48 * 1210

ATRICION = 7840.8 Ibs / hr

CPMVAPA = 0.5140 Btu / 1b-°F
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ATRICION =78408 Ibs / hr

CPMVAPA =0.5140 Btu/ Ib-"F

TOPRX = 1022F

TERRX =950° F

QVAPAT = ATRICION * CPMVAPA * ( TOPRX - TERRX }/ 1076
QVAPAT =0.2901 MBtu / hr

11.9.- Cilculo de la energia de entrada al reactor

QRXENT = QCARGAF + QRECYLIQ + QRECYCLO +QVAPRXE + QVAPAGOT +
QVAPFLU +QVAPAT + QCIR

QRXENT = 38.6085 MBtu / hr

12.- Salida de energia del reactor con las corrientes de salida

12.1.- Energia de salida enlos vapores de hidrocarburos producidos por la reaccion
VAPHCRX = CARNET - COKET

VAPHCRX = 105891.8964 Ibs / hr

TOPHC =964.4°F

TREFHC = 950 °F

CPVAPHC = 0.770 Btu / Ib-°F

QVAHC = VAPHCRX * CPVAPHC * ( TOPHC - TREFHC )/ 106
QVAHC = 1.1741 MBw / hr

12.2.- Energia de salida con la recirculacion interna en fase vapor
DHTDIL = 703.794 Btu / Ib

DHTREF3 =682.574 Bu / Ib
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QRECYVAP = RECYCLO * ( DIHIDIL -DHTREF3 )/ 10%6
QRECYVAP = { 275 MBtu/ hr.

12.3.- Cilculo de la energia de salida con el vapor total que entr al reactor
VAPT = VAPREAC + AGOTA + FLUID + ATRICION

VAPT =33544.19 lbs / hr

CPMVAPH20 = 0.511 Btu / Ib-°F

TDIL = 964.4 ° F

TRX =950 °F

QVAPRXS = VAPT * CPMVAPH20 * (TDIL - TRX )
QVAPRXS = 0.2468 MBtu / hr

12.4.- Cilculo de la energia perdida por radiacion-conveccion
RADREACT = 0.029 * QCIR

RADREACT = 2.755 MBtu / hr

12.5.- Clculo de la energia de salida del reactor

QRXSAL = QVAHC + QRECYVAP + QVAPRXS + RADREAC
QRXSAL = 5.4509 MBtu / hr

13.- Cillculo de la energia total para llevar a cabo la reaccion incluyendo la vaporizacion de
la carga neta

13.1.- Energia de resccion

DHREACT = QRXENT - QRXSAL

DHREACT = 38.60851 - 5.4509

DHREACT = 33,157 MBu / br
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13.2 - Energia de reaccion por unidad de carga fresca
DHREACU = DHREACT * 1076/ CARNET
DHREACU =33.157 * 1076/ 151956.903

DHREACU =218.204 Btu/ b

NOTA : Las capacidades calorificas han sido evaluadas en funcion de las temperaturas tanto
de operacion como de referencia. El cilculo no se presenta por ser la evaluacion de los
polinomios un tanto largos pero han sido obtenidos mediante dichos polinomios en funcion

de la temperatura,
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2.2.- APLICACION MANUAL DEL SISTEMA DE CALCULO

BALANCE DE MATERIA GLOBAL

DATOS DE ENTRADA :

DATOS DE CARGA FRESCA Y COQUE

Flujo de carga fresca =38 LM.
Peso especifico =1.026
Carbon conradson =23.65%
A. Ciclico de ME =20LM.
Recuperado a reproceso =200bls/d
Residuo de vacio a PPT =0.0bls/d
Caldereta E-8 =10 LM
Caldereta E-5 = LOLM.

Coque producido enlareaccion = 501.924 ton/ d

Malla 100 =655 %P
AyS =08 %V
DATOS DE GAS HUMEDO

Flujo de gas hiimedo a Cil =62LM.

Flujo de gas himedo a M} = 0.0 LM.
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Peso molecular del gas humedo <305

Gas de purga = 5500 m' /d
Gas combustible =10LM
camponente = % mol
H2 =10

Cl =313
co2 =3.0
Ca= =55

C2 =133
H2§ =47
C3= =55

(8] =535

iC4 =02
iC4= =0.0
nC4 =28
Cas= =29

iC$ =1.0
nCS =14
Cé+ =13
INERTES =116
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DATOS DE NAFTA LIGERA (GASOLINA)

Flujo de gasolina =45 LM,
Peso especifico =().745
Azufre =0.5%
TIE =60°C
TFE =196"C
DATOS DE NAFTA PESADA

Flujo de nafta pesada =96LM.
Peso especifico =(.805
Azufre =2.08%
TIE =160°C
Volumena 221°C =40%
TFE =304°C
DATOS DE GASOLEO LIGERO

Flujo de gasoleo ligero =94LM.
Peso especifico =0.880

GOL » PPT =0.0bls/d
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Azufre =2 88 %
TIE =249 C

TFE 3N e

DATOS DE GASOLEO PESADO

Flujo de gasoleo pesado =49 L.M.
Peso especifico =0.920
GOPa PPT =0bls/d
Azufre =31%
TIE =249°¢C
TFE a30c
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DESARROLLO

1.- Caleulo de la carga fresca

1.1.- Calculo del volumen de carga fresca

CARGAV =1LM * 2667

CARGAV = 10134.6 bls/ d

1.2.- Calculo del flujo masico enton/ d

CARGAM = CARGAYV * 159 * GRAVEDAD ESP. / 10”3
CARGAM = 1653.2978 ton/ d

1.3.- Céleulo de la cantidad de azufre

SCARGA = CARGAM * % DE S EN CARGA FRESCA / 100
SCARGA = 74,3984 ton / d

2.- Célculo del rendimiento de gas imedo y fracciones ligeras
2.1.- Volumen de gas hiumedo

VOLGAS =LM GAS A CH * 43293 + LM GAS A MJ * 53100
VOLGAS = 2684166 m’ / d

2.2.- Moles de gas himedo

MOLGAS = VOLGAS * 3.28°3 /379

MOLGAS = 24991.4636 moles / d

2.3.- Rendimiento mésico de componentes del gas himedo enton / d
H2 = (MOLGAS * % MOL H2/100) * 2 * 0454 * 10"}
H2=2269ton/d

Cl1=(MOLGAS *% MOL C1/100)* 16 *0.454 * 10”3
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Cl=56.8213ton/d
C02=15.6576ton/d
C2e=17.5354ton/d
C2=454219ton/d
H28 = 18.1732 ton/ d
C3e=26.2719ton/d
C3eV =341.3841 bls/d
iC4=131842ton/d
iCde=001ton/d

nC4 =18.4578ton/d
nC4V =199.1205 bls / d
Cdes = 18.45%0ton/d
CdesV =190.3186bls/d
iC5=8.1805ton/d
Cém=12.710ton/d
INERTES = 36.8653 ton/ d
2.4.- Cilculode C1 + C2
C28=C2+C2e

C2S = 62.9573
Cl2=C1+C2s
C12=156.8214 + 629573

C12=119.7787ton/d
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2.5.- Célculo de los iC4s

iC4s =iC4 +iC4e

iCds = 131842

iC4sV =iC4s * 10°3/(0.563 * 159)

iC4sV = 147281 bls / d

2.6.- Cilculo de los C5s

C5s=iC5 +nC5

C58=19.6332ton/d

3.- Cilculo del rendimienito de nafta pesada

3.1.- Flujo volumétrico de nafts pesads
NATFAB=LM. * 136

NAFTAB = 1305.6 bls/d
3.2.-Cﬂmlodehwlidlddeu_u&emllnlﬁlpuadn
NAFTABM = NAFTAB ® 159 * GRAVEDAD ESP./10°3
NAFTABM = 167.1102 ton / d
SNAFTA = NAFTABM * % DE § / 100

SNAFTA = 34758 ton/d

3.3.- Porcentaje de ls nsfia pesada dentro del rango de ebullicion de Ia nafta ligers
(gasoling).

LIGERA =% VOLUMEN A 221°C/ 100

LIGERA =040

3.4.- Nafta pesada al punto de corte de la nafla ligers
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NAFTAV = ( | - LIGERA ) * NAFTAB

NAFTAV = 783.36 bls / d

3.5.- Rendimiento masico de nafta

NAFTAM = ( NAFTAV * 159 * GRAVEDAD ESP. )/ 10™3
NAFTAM = 100.2661 ton/ d

3.6.- Volumen de la gasolina en [a nafla

NAFLIG = LIGERA ® NAFTAB

NAFLIG = 522.24 bls/d

4.- Cilculo del rendimiento de nafta ligera (gasolina ).

4.1.- Volumen de gasolina

GASOLB =LM* 156.2

GASOLB=7029bls/d

4.2.- Mass de gasolina

GASOLBM = GASOLB * 159 * GRAVEDAD ESP./ 10"3
GASOLBM = 83.2620 ton/d

4.3.- Anufre en la gasolina

SGASOL = GASOLBM * % DE S EN LA GASOLINA/ 100
SGASOL = 04163 ton/d

5.- Gasolina al punto de corte de 221 © C, incluye lo que tiene el gas himedo, ssi como lo
que se queds en ol corte de nafta pesads.

S.1.- Flujo mésico de gasolina

GASOL1 = (( GASOLB + NAFLIG ) * 159 * GRAVEDAD ESP.
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GASOL1 = 145123.9587 kg / d

GASOLM = GASOL! /1073 +( C5s + Com )
GASOLM = 145123.9587/10"3 1 12.7) 19.6332
GASOLM = 1774671 ton/ d

5.2.- Volumen de la gasolina en el gas himedo
GASB1 = (CS5s+C6m )/ (159 * 10"3 * GRAVEDAD ESP.)
GASBI =273.042 bls/d

5.3.- Volumen de Ia gasolina al punto de corte
GASOLV = GASBI + GASOLB + NAFLIG
GASOLV = 1498.182 bis / d

6.- Célculo del rendimiento de gasoleo ligero
6.1.- Flujo volumétrico de gasdieo ligero
GOLV=L M.* 181

GOLV=9.4+ |81

GOLY =17014 bls/d

6.2.- Flujo misico de gasoleo ligero

GOLM = (GOLYV * 159 * GRAVEDAD ESP. ) 7 10°3
GOLM = 238059 ton /d

6.3.- Cantidad de azufre en el gasdleo pesado
SGOL = GOLM * % DE S EN EL GOL / 100
SGOL =6.8561ton/d

7.- Rendimiento de gasdleo pesado
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7.1..- Flujo volumétrico de gasoleo pesado

GOPV =LM * §75.5

GOPY =27624 bis/d

7.2.- Flujo masico de gasoleo pesado

GOPM = (GOPV * 159 * GRAVEDAD ESP.)/ 10"}
GOPM =404.0838 ton/d

7.3.- Cantidad de azufre en el gasoleo pesado
SGOP = GOPM * % S EN EL GOP/ 100

SGOP = 12.5266 ton/d

8.- El coque bruto obtenido en Ja reaccion es obtenido del balance de energia y es dato del
balance de materia

COQUE = 501.924 ton/d

MALLA 100= 65.6 %

AYS=08%

9.- Cilculo de las fracciones peso de los rendimientos
9.1.- Cidculo def peso total

PESOT =H2 + C12 + C3e + C3 +iC4 + Cdes + nC4 + H2§ + GASOLM + NAFTAM
+GOLM + GOPM + COQUE

PESOT = 1654.1 ton/d

9.2.- Cilculo de las fracciones peso

PORH2 =H2 * 100/ PESOT

PORH2 =0.1371 %



PORC12 =7.2413 %

PORC3e = 1.5882 %

PORC3 = 16637 %

PORiC4s =0.07970 %

PORCdes = 1.1159%
PORNC4=11158%

PORH2S = 1.098 %

PGM = 107289 %

PNM = 6.0616 %

PGOLM = 14392 %

9.3.- Diferencia entre carga y productos
DIFER = CARGAM - PESOT

DIFER = 1653.2978 - 1654.1

DIFER =-0.8022

10.- Cidculo del volumen de productos y porcentaje en volumen
10.1.-Porciento volumen de productos
RCARGAYV = CARGAV * 100/ CARGAV
RCARGAY = 100 % Vol

RC3eV = C3eV * 100 / 101346
RC3eV = 3.129%

RCIV=1336%

RnCAV = 1.9647 %
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RCAesV - 1.8779 %
RiC4sV = 0.1453 %
RGASOLY = 14.782 %
RNAFTAV =7.729 %
RGOLYV = 16.788 %
RGOPY =27257%
10.2.- Porcentaje total de volumen de productos liquidos
RTOTV = RC3eV + RC3IV + RnC4V + RC4es + RiC4sV -+ RGASOLV + RNAFTAV +
RGOLV + RGOPV
RTOTV=77.0309% V'
10.3 .- Volumen total liquido
VTOT = C3eV + C3V + nC4V + CdesV + iC4sV + GASOLV + NAFTAV + GOLV +
Goprv
VTOT=7617.7 bls/d
10.4.- Cillculo de la conversion en funcion de productos liquidos destilables
CONV =( GASOLV + NAFTAV + GOLV + GOPV )}/ CARGAV
CONV =66.557%
» 11.- Célculo el azufre en el coque bruto
‘ 11.1.- Azufre en el icido sulfhidrico
‘ SH2S = H2§ * 32/ 34.08
. SH2S = 17.0640 ton/d

11.2.- Cilculo del azufre en el coque bruto
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SCOKE = SCARGA - ( SH2HS + SGASOL -+ SNAFTA + SGOL + SGOP )
SCOKE = 34.0596 ton/ d

SCOKE] = ( SCOKE / COKE BRUTO ) * 100
SCOKEI = 6.7858 %

§2.- OTROS CALCULOS

§2.1.- Volumen de productos a PPT

VPPT = VCARGA + VGOL + VGOP

VPPT = 0 bis/d

12.2.- Aceite ciclico para sellos de planta catalitica
VACL =LM * 2412

VACL=482.4 bls/d

12.3.~ Gas combustible

VGASC=LM* 528

VGASC=528m’/d

12.4.- Cikculo del vapor generado en calderetas E-5 y E-8
VAPGENB =1M* 1717 /10"

VAPGENS = 1,717 ton/d

VAPGENS =1M * 2000/ 103

VAPGENS =20ton/d

VAPGENT = VAPGENS + VAPGENS
VAPGENT =3.717 ton/d
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APENDICE 111

CARACTERIZACION DE CORRIENTES

DEL PROCESO
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CARACTERIZACION DE CORRIENTES DE ENTRADA'Y SALIDA DEL PROCESO

El monitoreo y control del proceso se efectiia mediante la determinacion de pruchas
analiticas sobre las diferentes corrientes de entrada y salida siendo varizbles de acuerdo al
tipo de corriente. Las principales variables son :

-Peso especifico

-Factor de caracterizacion K uop

~destilacion (ASTM)

-Carbon conradson

-Analisis Orsat

-Andlisis cromatografico

-Granulometria del Coque

-Aguay sedimento

-Azufre
Con las determinaciones anteriores, ademds de las condiciones operacionales del proceso, se
realizara la evaluacion del rendimiento del proceso a través del balance de energla y materia.
En la siguiente tabla se presenta ¢! método que se utiliza y el objetivo de cada una de las

determinaciones analiticas.
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PRUEBA ANALITICA METODO ASTM OB

PESO ESPECIFICO -1298 Caracteriza  a  las  fracctones  del
petrdleo, se usa para balances de
materiales  como  relacion  ivasa-
volumen.

Es una medida de la aromaticidad de las
Kuorp fracciones del petroleo. K proximos a
12 indica caracteristicas parafinicas y
menores de 11.6 son de caracteristicas
aromdticas.

Técnica standard de laboratorio para
DESTILACION D-86, D-1160  caracterizar cargas El tipo de método
depende del rango de cbullicion de la
fraccion del petroleo.

La cantidad de carbon residual en el
CARBON CONRADSON D-189 residuo de vacio después de calentar la
muestra 2 550 © C. Este método es
utilizado generalmente para fracciones
pesadas del petroleo.

Indica ¢l contenido de contaminantes
AYS D-1796 solidos detectables fisicamente por
centrifugacion.

El azufre contenido en la fraccion del

AZUFRE D-129 petroleo lo clasifica en cuanto si cumple
¢ no cop una especificacion de
producto terminado.

GRANULOMETRIA La distribucion de tamaflo de las

particulas de coque en el proceso. Debe
de estar en un rango adecuado.
Demasiadas particulas pequefias implica
arrastres excesivos al fraccionador.
Particulas grandes dard lugar a una
pobre fluidizacion.
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APENDICE IV

INSTALACION DE LOS PROGRAMAS

EXECUTABLES EN AMBIENTE WINDOWS
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INSTALACION DE 1.OS PROGRAMAS EJECUTABLES

Los pasos necesarios para instalar los modelos desarrollados son :

1.~ Instale del disco A los subdirectorios DATOS!.DAT, y DATOS2DAT asi como los
archivos que contienen, en laruta C: \,
Estos subdirectorios guardan los datos respectivos de los modelos de energia y materia. Es

necesario que estos subdirectorios existan para que los programas puedan ejecutarse.

2.- Instale del disco A los archivos ENERGIALICO, MATERIALICO, asi como los
archivos executables ENERGIALEXE y MATERIALEXE en la ruta que usted designe.

Aqui no e necesario una ruta especifica.

3.- Una ver instalados corra los modelos a través de los iconos respectivos en el
administrador de programas.
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LISTADO DE PROGRAMAS
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OATAENE.FRM - 1

'DECLARACIONES

Dim curIndex As Integer
Dim crLf

Dim ENERGIA As Long

Sub BUSCARRUTA ()

fBUSCA EL DIRECTORIO EN EL CUAL LOS ARCHIVOS DE
‘LA FORMA BURNER SERAN AIMACENADOS. CREA EL
'DIRECTORIO(EN "C") SI NO EXISTE TODAVIA

'NOTA: RUTA ES UNA CONSTANTE GLOBAL

Dim CDIR$

ALMACENA EL DIRECTORIO ACTUAL
CDIR$ = curDirs("c")

fSE CAMBIA EL MODO DE MANEJO DE ERRORES
On Error Resume Next

* INTENTA CAMBIAR EL DIRECTORIO OBJETIVO
ChDir RUTA$

*S1 EL DIRECTORIO NO EXISTE LO CREA
MkDir RUTAS

fRESTAURA EL DIRECTORIO ORIGINAL
chdir CDIR$

End Sub

Sub Commandé6_Click (Index As Integer)
DATAENE . Hide
ELUTRIA. Show

End Sub

Function NOMBRES (ARCHIV)

'CREA EL NOMBRE DE ARCHIVO JUNTO CON SU EXTENSION
Dim TEMNOMS$

TEMNOMS = RUTAS + "\"

TEMMOM$ = TENNOM$ + ARCHIV

NOMBRES = TEMNOMS + "," + EXTRUTA$

End Function

Sub CALCULAR_Click ()
CALCULOSY, FECHARX(0) = DATAENE.FECHA(O)
CALCULOS1,.FECHARX(1) = DATAENE,FECHA(1)
CALCULOS1.FECHARX(2) = DATAENE.FECHA(2)

CALCREACT,T2(8) = Format$(val(REACTOR.RX(9)), "“####.0")
CALCREACT.T2(9) = Format$(val (REACTOR.RX(10)), "###4.0")

! CALCULO DEL AIRE SECO Y HUMEDAD RELATIVA
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Call ATRHUM(AIRV, ATRS, AIRM, AGMOL, AIRTOT, AGHAS)

'CALCULO DEL CARBON,AZUFRE,HIDROGENG Y COQUE QUEMADO

'ASI COMO EL AGUA FORMADA

Call COKEQUEM(COKE, AIRS, AIRV, MOLO2, MOLCO, MOLCO2, AGUAF, MOLSOX, MOLN2,
GASCV, GASCM)

'CALCULO DE LA ENERGIA DE REACCION A LA TEMPERATURA DE
'REPERENCIA ( 600F)
call DELTAHO(MOLCO, MOLCOZ2, AGUAF, MOLSUX, QTOT)

'CALCULO DEL COQUE BRUTO FORMADO EN LA REACCION
Call COKEBRUTO(COKEB, CI)

‘CALCULO DE LA CARGA NETA AL REACTOR
Call CARGANETA(CARNET, BLS)

'CALCULO DEI. COQUE PRODUCTO DE ENTRADA AL REACTOR
Ccall COKEPROD(CARNET, COKE, COKEB, COKEP, COKET, COKET1)

'CALCULO DE LA ENERGIA QUE ENTRA AL QUEMADOR CON
‘LAS CORRIENTES(ENERGIA SENSIBLE) AL LLEVARLAS A
! LA TEMPERATURA DE REFERENCTA

'ENERGIA SENSIBLE CON EL COQUE PRODUCTO QUE ENTRO
AL QUEMADOR

Call QCOKEPROD(Val (REACTOR.RX(9)), QCOKEPROE, COKEP)
CALQUEM.QUEM(17) = Format$(QCOKEPROE, "###.000")

*ENERGIA SENSIBLE CON EL COQUE QUEMADO QUE ENTRO
AL QUEMADOR

Call QCOKEQUEMA(QCCKEQUEM, COKE)
CALQUEM.QUEM(18) = Format$(QCOKEQUEM, "###.000")

'ENERGIA SENSIBLE DEL AIRE SECO DEL SOPLADOR
Call QAIRE(CPMAIRE, AIRM, QAIR)
CALQUEM,QUEM(19) = Format$(QAIR, "###.000™)

'ENERGIA SENSIBLE DEL AGUA AL ELUTRIADOR
Call QAGUAELUTE(Val(ELUTRIA.ELUT(1)), QAGUAE, Val (ELUTRIA.ELUT(2)), FLUAGUA)

/CANTIDAD DE VAPOR TOTAL QUE ENTRA AL QUEMADOR
CAll VAPQUEMA(VAPQUEM, VAPELUT)

'ENERGIA SENSIBLE DEL VAPOR DE ENTRADA AL QUEMADOR
Call QVAPQUEM(CPMVAP, VAPQUEM, 60, QVAPE, Val(REACTOR.RX(2)))
CALQUEM.QUEM(21) = Format$(QVAPE, "/##.000")

'ENERGIA SENSIBLE DEL VAPOR AL ELUTRIADOR
Call QVAPELUTR(CPMVAP1, VAPELUT, 60, QVAPELUTE, REACTOR.RX(2))
CALQUEM.QUEM(22) = Format$(QVAPELUTE, "“##4#.000")

'ENERGIA SENSIBLE DE LA HUMEDAD QUE ENTRA EN EL AIRE DEL SOPLADOR
Call QHUME(Val(BURNER,BURN(4)), AGMAS, CPMVAP, 60f, QHUMEE)
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CALQUEM.QUEM(20) = Format$(QHUMKE, "###.000")

'CALCULQO DE LA ENERGIA DE SALIDA DEL QUEMADOR CON
'LAS CORRIENTES 3IN INCLUIR EL COQUE CALIENTE DE
?CIRCULACION(SE OBTIENE POR DIFERENCIA).

fENERGIA QUE SALE CON LOS GASES DE COMBUSTION

Ccall QGASCOMB(Val (BURNER.BURN(5)), QGASCOM, MOLO2, MOLCQ, MOLCO2, MOLN2, AGU
AF, MOLSQX, FLUAGUA, AGMOL)

CALQUEM.QUENM(27) = Format$(QGASCOM, "##4.000")

'ENERGIA QUE SALE CON LA HUMEDAD EN LOS GASES DE COMBUSTION
Call QHUMS(Val(BURNER.BURN(5)), AGMAS, CPMVAP, 60§, QHUMSS)
CALQUEM,QUEM(28) = Format$(QHUMSS, “f#4.000%)

'ENERGIA QUE SALE CON EL AGUA FORMADA EN LOS GASES DE COMBUSTION
Call QAGUAFOR(Val(BURNER.BURN(5)), AGUAF, CPMVAP, 60/, QAGUAF)
CALQUEM,QUEM(32) = Format$(QAGUAF, "f##.000")

fENERGIA QUE SALE CDN EL VAPOR AL ELUTRIADOR EN LOS

/GASES DE COMBUSTION

Call QVAPELUTR(CPMVAPL, VAPELUT, 60, QVAPELUTS, Val(BURNER.BURN(5)))
CALQUEM, QUEM(30) = Format$(QVAPELUTS, "###.000")

'ENERGIA QUE SALE CON EL AGUA AL ELUTRIADOR
'EN 1.0S GASES DE COMBUSTION

Call QAGUAELUTS(Val(BURNER,BURN(5)), QAGUAS, Val{ELUTRIA.ELUT(2)), FLUAGUA)
CALQUEM,QUEM(31) = Format$(QAGUAS, "###,000")

*ENERGIA QUE SALE CON EL VAPOR DE SERVICIO EN LOS

'GASES DE COMBUSTION

Call QVAPQUEM(CPMVAP, VAPQUEM, 60, QVAPS, Val(BURNER.BURN(S)))
CALQUEM.QUEN({29) = Format$(QVAPS, “##4.000")

‘VOLUMEN TOTAL DE GAS {IUMEDO DE COMBUSTION
Call VOLVAP(VAPQUEM, VAPELUT, FLUAGUA, AGMOL, AGUAF, VOLVAPS, GASCV, GASCM,
COKEP, VUELA)

'PERDIDAS POR RADIACION EN EL QUEMADOR
Call RADQUEM(QTOT, QPERQUEM)
CALQUEM.QUEM(34) = Format$(QPERQUEM, "###.000")

/ENERGIA DE SALIDA CON EIL COQUE PRODUCTO NETO A ALMACENAJE
Call QCOKEPROD{Val{ELUTRIA,ELUT(0)), QCOKEPROS, COKEP)
CALQUEM,QUEN(26) = Format$(QCOKEPROS, "##4.D00%)

fENERGIA DE SALIDA CON EL COQUE PERDIDO EN CHIMENEA
Call QCOKECHIM(Val (BURNER,BURN(5)), QCOKECH, VUELA)
CALQUEM, QUEM(41) = Format$(QCOKECH, "###.000")
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TENERGIA DEL QUEMADOR AL REACTOR Y CALCULO DE LA

fCIRCULACION DE COQUE CALIENTE

Ccall CIRCULACION(QTOT, QCOKEPROE, QCOKEPROS, QCOKEQUEM, QAIKR, QHUMEE, QVAPE,
QAGUAER, QGASCOM, QPERQUEM, QCIR, QHUMSS, QAGUAF, QVAPS, QAGUAS, QVAPELUTE, QVAP
ELUTS, COKET1, QCOKECH)

CALQUEM,QUEM(24) = Format$(QToT, "#47.000")

CALQUEM,QUEM(33) = Format$(QCIR, “{##§.000")

'BALANCE DE ENERGIA DEL REACTOR

'ENTRADA DE ENERGIA AL REACTOR CON LAS CORRIENTES
! TEMPERATURA DE REFERENCTA=TEMPERATURA DEL REACTOR

‘CALCULO DE LA ENTALPIA DE LA CARGA AL REACTOR A LA
*TEMPERATURA DE CARGA COMBINADA,Y DE REFERENCIA
Call QCARGA(CARNET, QCARGAF)

'CALCULO DE LA ENFRGIA DE LA RECIRCULACION INTERNA EN FASE LIQUIDA A LA
'TEMPERATURA DE FONDO FT-1A, ¥ DE REFERENCIA
Call QRECYCL(RECYCLO, QRECYL1Q, QRECYCLO)

! CALCULU DF LA ENERGIA A LA RECIRCULACION INTERNA PARA EL CAMBI1O

'DE FASE
Call QLATEN(DHTREFV, DHTREFL, LATEN, RECYCLO, QRECYCLO, QRECYLIY)

‘CALCULO DE LA ENERGIA DEL VAPOR DE SERVICIO

AL REACTOR .

Call QVAPREAC(CPMVAPRX, VAPREAC, Val(REACTOR.RX(9)), QVAPRXE, Val(REACTOR.RX
(23))

'CALCULD DE LA ENERGIA NDEL VAPOR DE AGOTAMIENTO

Call QVAPAGOTA(QVAPAGOT, AGOTA)

'CALCULO DE LA ENERGIA DEL VAPOR DE FLUIDIZACION
Call QVAPFLUI(QVAPFLU, FLUID)

'CALCULO DE LA ENERGIA DEL VAPOR DE ATRICION
Call QVAPATRI(QVAPAT, ATRICION)

‘CALCULO DE LA ENERGIA DE ENTRADA AL REACTOR
call QENTRX(QRXENT, QCARGAF, QRECYLIQ, ORECYCLO, QVAPRXE, QVAPAGOT, QVAPFLU,

QVAPAT, QCIR)

‘SALIDA DE ENERGIA DEIL REACTOR CON LAS CORRIENTES

*CALCULO DE LA ENERGIA CON 1.OS VAPORES DE
*HIDROCARBUROS PRODUCLDOS
Call QVAPHC(CARNET, COKET, QVAHC, VAPHCRX)

/CALCULO DE LA ENERGIA DE LA RECIRCULACION INTERNA EN FASE VAPOR A LA
' TEMPERATURA DE FASE DILUIDA Y DE REPERENCIA
call QRECYCV(RECYCLO, QRECYVAP)
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End
Sub

End
Sub

End
Sub

End

End
Sub

End
sub

End

*CALCULO DE LA ENERGIA CON EL VAPOR DE AGUA DE SALIDA
Call QVAPSALRX(VAPREAC, AGOTA, FLUID, ATRICION, QVAPRXS)

*PERDIDAD POR RADIACION EN EL REACTOR
Call RADREACT(RADREAC, QCIR)

*CALCULO DE LA ENERGIA DE SALIDA DEL REACTOR
Call QSALRX(QVANC, QRECYVAP, QVAPRXS, RADREAC, QRXSAL)

fCALCULO DE LA ENERGIA TOTAL DE REACCION PARA EL
*CRAQUEO TERMICO,ASI COMO POR UNIDAD DE CARGA FRESCA
Call REACCION(CARNET, QRXENT, QRXSAL, DHREACT, DHREACU)

INDICA.Visible = True
Sub
commandl_click (Index As Tnteqger)

DATAENE. INDICA.Visible = False
DATAENE.Hide

CARGA .Show

Sub

Command2_Click (Index As Integer)

DATAENE. INDICA.Visible = False
DATAENE. liide
REACTOR . Show

Sub
Command3_Click (Index As Integer)

DATAENE, INDICA.Visible = False
DATAENE.Hide
BURNER, Show

Sub
Command4_Click (Index As Integer)

DATAENE.INDICA.Visible = False
DATAENE.Hide

LAVADORA. Show

Sub

Command5_Click (Index As Integer)

DATAENE . INDICA,Vigible = False
DATAENE .Hide

ELUTRIA. Show

Sub

ExitCommand_click ()
DATAENE .Hide
INICIO.Show

Sub
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Sub main_Click ()

DATAENE.Hide
CALCULOS1. Show

End Sub
Sub T1_Click (}

DATAENE. {lide
CALQUEM. Show

End Sub
Sub T2_Click ()

DATAENE.Hide
CALCREACT.Show

nd Sub
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Global HURN(14)

Global QUEMA(14)

Global RX{14)

Global VAC(5)

Global ELUT(3)

Global LAV(6)

Global RESULT(15)

Global cF

Global CALCULOS(15)

Global YIELDM(18)

Global Const RUTAS = "C:\DATOSL1"
Global Const LXTRUTA$ = “DAT"
Global PERSONAL

Type personaltype

BURN As Double
RX As Double

VAC As Double
LAV As Double
ELUT As Double

End Type

Sub AIRHUM (AIRV, AIRS, AIRM, AGMOL, AIRTOL, AGHAS)
/CALCULO DLL AIRE SECO Y HUMEDAD RELATIVA DEL AIRE

REASIGNAR VARIABLES

For i% = 0 To 13

BURN(i%) = BURNER.BURN(i%)
Next i%

‘CONVERSION DE PRESION BAROMETRICA A BAR

MOLES DE AIRE TOTAL

AIRVOL = Val(BURN(3)) * 6500 * 3.28 * 3 / 60

AIRMOL = AIRVOL # 60 / 379

‘LBS/HR DE AIRE TOTAL

AIRTOT = AIRMOL * 29

‘PRESION DE VAPOR A TEM. DE BULBO HUMEDO

PVAP = Exp(12.04804 - (4030.182 / (Val(BURN(8)) + 235)))
'HUMEDAD DE SATURACION

YSAT = PVAP / (Val(BURN(1)) * 1.01325 / 760)

‘SATURACION A TEM, DE BULBO HUMEDO.

YSTBH = 184 % YSAT / (29# * (L4 - YSAT))

/BALANCE DE ENERGIA PARA OBTENER LA IIUMEDAD RELATIVA
YSTBHL = YSTBH * (1075.8 + (.45 - 14) * ((Val(BURN(B)) * 1.8 + 32) =~ 32#))
YSTBH2 = ,24 * 1,8 % (Val(BURN(8)) - Val(BURN(7)))

NUM = YSTBH1 + YSTBHU2
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End

Sub

End
Sub

DENL = (1072.8 + (.45 -~ 1§) » ({Val(BURN(B)) * 1.8 + 32) - 3I24))

DEN2 = .45 + 1.8 & (Val(BURN(7)) - Val(BURN(8)))
DEN = DEN1 4 DEN2

‘HUMEDAD RELATIVA( A TEM. DL BULBO SECO)
YTBS = NUM / DEN

'LBS. DE AGUA EN EL AIRE

AGMAS = YTBS * AIRTOT

‘MOLES DE AGUA EN EL AIRE

AGMOL = AGMAS / 18

'MOLES TOTALES LE AIRE SECO

AIRS = AIRMOL - AGHOL

‘VOLUMEN DE AIRE SECO

AIRV = AIRS * 379 / 60

‘MASA DE AIRE SECO

AIRM = AIRS * 29

CALQUEM.QUEM(0) = Format$(AIRV, "##4##.000000")

CALQUEM,QUEM(7) = FormatS{AIKVOL, "{H§fk.000")
CALQUEM.QUEM(36) = Format$(AGMAS, "“#4444.00")

Sub

BUSCARRUTA ()

fBUSCA EI DIRECTORIN EN EL CUAL LOS ARCHIVO3 DE
‘LA FORMA SERAN ALMACENADOS. CREA EL
'DIRECTORIO(EN "C") SI NO EXISTE TODAVIA

‘NOTA: RUTA ES UNA CONSTANTE GLOBAL

Dim CDIRS

ALMACENA EI. DIRECTORIO ACTUAL
CDIRS = Curdir$("c")

'SE CAMBIA EL MODO DE MANEJO DE ERRORES
On Error Resume Next

! INTENTA CAMBIAR EL DIRECTORIO OBJETIVO
ChDir RUTAS

'SI EL DIRECTORIO NO EXISTE LO CREA
MkDir RUTAS

‘RESTAURA EL DIRECTORIO ORIGINAL

ChDir CDIR$

Sub

CARGANETA (CARNET, BLS)

'CALCULO DE LA CARGA NETA DESDE LECTURA DE MEDIDOR
‘HASTA LBS/HR (DECONTANDO LA CARGA FLASHEADA

‘EN LA LAVADORA)

BLS = Val(CARGA,VAC(0)) * 2667

/CALCULO DE LA CARGA EN BASE DE DE LA DESTILACION
'DEL. GASOLLO Y EL RESIDUQ
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CF = Val(LAVADORA.LAV(2}} # (((Val(LAVADORA.LAV(5}) ~ Val(LAVADORA.LAV(1
/ (Va;(LAVADORA.LAV(B)) - Val(LAVADORA.LAV(3)}}) / 100} * (Val(LAVADORA.LAV(
/ 100#) » BLS

CARNET = ((BLS ~ CF} ¢ 159# # Val(CARGA.VAC(2}} * 10 ~ 3 / (244 * 4541))

1)}
03}

CALCULOS1.RESULT(0} = Format§(BLS, "“#/§.000")

End Sub

Sub CIRCULACION (QTOT, QCOKEPRODE, QCOKEPRODS, QCOKEQUE, QAIR, QHUMEE, QVAPE, QA
GUAE, QGASCOM, QPERQUEM, QCIR, QHUMSS, QAGUAF, QVAPS, QAGUAS, QVAPELUTE, QVAPELU
TS, COKET!, QCOKECH)

fENERGIA TOTAL DE ENTRADA AL QUEMADOR
QENT = QTOT + QCOKEPRODE + QCOKEQUE + QAIR + QHUMEE + QVAPE + QAGUAE + QVAPE

LUTE

/ENERGIA TOTAL DE SALIDA DEL QUEMADOR
QSAL = QGASCOM + QCOKEPRODS + QPERQUEM + QHUMSS + QAGUAF + QVAPS + QAGUAS +
QVAPELUTS + QCOKECH

'ENERGIA DEL QUEMADOR AL REACTOR
CCIR = QENT ~ QSAL
QSALTDT = QCIR + QSAL

fCIRCULACION DE COQUE CALIENTE TON/MIN

Call CPCOKE(Val(BURNER.BURN(6)), CPMCOKEL, Val(REACTOR.RX(9))}
DT = 1.8 * (Val({BURNER.BURM(6)) ~ Val(REACTOR.RX(9)))

TONMIN = QCIR * 10 ~ 6 / (DT * CPMCOKElL * 132000)

COKEFRIO = COKET1 + TONMIN

CALCULOS1.RESULT(3) = Format$({TONMIN, "###.00")
CALQUEM.QUEM(25) = Format$(QENT, “#4§.000")

val(BURNER,BURN(6})
Val(BURNER,BURN(5))
Format$(QCIR, “W#F.000")
Pormat$(TONNIN, "#{f.00")
Format$(COKEFRIO, "###.00")
Format$(QSALTOT, "###.000")

CALQUEM.QUEM(18)
CALQUEM. QUEM( 16)
CALCREACT.T2( 16)
CALCREACT.T2(10)
CALCREACT,T2{ 12}
CALQUEM, QUEM( 35)

[ N B

End Sub
Sub COKERRUTG (COKEB, CF)
1CALCULO DEL COQUE BRUTO(GROSS) PRODUCIDOD EN LA REACCION

/CALCULO DE LA CARGA EN BASE DE DE LA DESTILACION

/DEL GASOLEO Y EL RESIDUO

BLS = Val(CARGA.VAC(0)}) * 2667

CF = Val(LAVADORA.LAV(2)) * (((Val(LAVADORA.LAV(5)} ~ Val(LAVADORA.LAV(1}))
/ (Val{LAVADORA.LAV(5)) ~ Val(LAVADORA.LAV(3)))} / 100) * (Val{LAVADORA.LAV{0)})
/ 100#) » BLS

CONRAD = Val(CARGA.VAC(3)})

CCON = (1.016108 + 2.734586 * 10 ~ -5 * CF} * CONRAD

COKEB = {CCON / 100) * 1.0337176 + 5,334466 * 10 ~ ~2
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End Sub
Sub COKEPROD (CARNET, COKE, COKEB, COKEP, COKET, COKET1)

‘CALCULO DEL COQUE NETO PRODUCIDO

COKET = CARNET * COKEB

COKEP = COKET -~ COKE

CALCULOSL1.RESULT(13) = Str$(COKET)

COKET1 = COKET * 454 / (60 * 10 * 6)
CALCREACT.T2(11) = Format$(COKETL, "#####.000")

End Sub

Sub COKEQUEM (COKE, AIRS, AIRV, MOLO2, MOLCO, MOLCO2, AGUAF, MOLSOX, MOLN2, GASC
V, GASCM)

CALCULO DEL COQUE QUEMADO
‘POR DALANCE DE NITROGENO

GASCV = AIRV * (79.1 / Val(BURN(12)))
GASCM = AIRS * (79.1 / Val(BURN(12)))

'FLUJOS MOLARES DE COMPONENTES DE GASES DE COMB.
/OXIGENO

MOLO2 = GASCM * Val(BURN(9)) / 100

MOLCO = GASCM * Val(BURN(10)) / 100

MOLCO2 = GASCM * val(BURN(11)) / 100

MOLN2 = GASCM * Val(BURN(12)) / 100

MOLSOX = GASCM * Val(BURN(13)) / 100

€02aC0 = BURN(11l) / BURN(10)

fCARBON TOTAL QUEMADO
CARBON = GASCM * ((Val(BURN(10}) + Val(BURN(11)}) / 1004) * 12

fCONSUMO DE OXIGENO POR EL HIDROGENO
OXIGENO DE ENTRADA
ENTO2 = AIRS * ,209

CONSUMO DE 02 POR GASES DE COMBUSTION
SALO2 = MOLO2 + .5 * MOLCO + MOLCO2 + MOLSOX

‘02 DISPONIBLE PARA FORMAR 120
MOLEO2 = ENTO2 - SALO2

MOLES AGUA FORMADA
AGUAF = NOLEO2 * 2

’MASA AGUA FORMADA
AGUAM = AGUAF * 18

fAZUFRE TOTAL QUEMADO
AZUQ = MOLSOX * 32.1
AZUQ1 = AZ0Q * .454 * 24 / 10 * 3

HIDROGENO TOTAL QUEMADO
HIDROQ = 2 % MOLEO2 * 2,02
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/COQUE TOTAL QUEMADO
COKE = CARBON + AZUQ + HIDROQ

‘RELACION HIDROGENO/COQUE

H2COKE = HIDROQ / COKE

CALCULOS1,RESULT(4) = Format$(H2COKE, "“/##.000")
CALCULOSL.RESULT(5) = Format$(c02aco, “#44.000")
CALCULOS1.RESULT(6) = Format$(CARBON, "f##§.000")
CALCULOSL.RESULT(7) = Format$(AzuQ, "#/4.000")
CALCULOS1,RESULT(8) = Format$(HIDROQ, "###.000")
CALCULOS1.RESULT(9) = FormatS$(COKE, "“f##.000")
CALQUEM.QUEM(1) = Format$(GAsSCvV, "#§#¥14.000")
CALQUEM.QUEM(2) = Val(BURN(10))

CALQUEM.QUEM(3) = Val(BURN(11))

CALQUEM.QUEM(4) = Val(BURN(12))

CALQUEM.QUEM(5) = Val(BURN(11))

CALQUEM.QUEM(14) = Format$(AZUQL, "#4#.000")
CALQUEM.QUEM(40} = Format$(AGUAM, “##4)4.0")

End Suh
Sub CPCO (TEMPGAS, CPMCO)

‘CALCULO DEL CP PROMEDIO DEL CO A LA TEMP. DE OPERACION
TEMPGASF = 'TEMPGAS * 1.8 + 32

AILCO = 6.865 + (TEMPGASF - 60)

BT2CO = (.8024 / 2) * 10 » =3 * (TEMPGASF * 2 - 60 * 2)
CTICO = (.7367 / 3) * 10 * -7 * (TEMPGASF * 3 -~ &0 * 1)
CPMCO = (ATCO + BT2CQO - CTICO) / (TEMPGASF - 60)

End Sub
Sub CPCO2 (TEMPGAS, CPMCO2)

'CALCULO DEL CP PROMEDIO DEL CO2 A LA TEMP. DE OPERACION
TEMPGASF = TEMPGAS * 1.8 + 32

ATCO2 = B.448 + (TEMPGASF ~ 60)

BT2C02 = (5.757 / 2) * 10 * -3 * (TEMPGASF * 2 = 60 * 2)
CT3C02 = (21.59 / 3) * 10 * -7 + (TEMPGASF * 3 ~ 60 ~ 3)
DT4CO2 = (3.059 / 4) * 10 * ~10 * (TEMPGASI * 4 - 60 * 4)
CPMCOZ = (ATCO2 + BT2C02 - CT3ICO2 + DTACO2) / (TEMPGASY - 60)

End Sub

Sub CPCOKE (TEOP, CPMCOKE, TREFL)
fCALCULO DEL CP PROMEDIO DEI, COQUE A LA TEMP. DE OPERACION

AT = 163,926 * (TEOP - TREFl)
B2 = (2,542 / 2) * ((TEGP + 273) * 2 « (TREF1 + 273) * 2)
CT) = (9.083 * 10 ~ ~4 / 3) * ((TEOP + 273) *~ 3 - (TREF1l -+ 273) * 1)
CPMCOKE = ((AT + BT2 - CT3) / (TEQP -~ TREFL)) * 2,39 * 10 » -4
End Sub
Sub CPH20 (TEMPGAS, CPMH20)

fCALCULO DEL CP PROMEDIO DEL 1120 A LA TEMP. DE OPERACION
ATH20 = 33,46 * (TEMPGAS - 15.555)
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End

Eng
Sub

End
Sub

End
Sub

End
Sub

BE2H20 = (,688 / 2) * .01 * (TEMPGAS ~ 2 - 15.558% * 2)

CTIH20 = (,7604 / 3) * 10 * =5 * {TEMPGAS -~ 3 - 15,555 * 1)

DTAH20 = (3.593 7 4) % 10 * ~9 * (TEHPGAS * 4 -~ 19.555 © 4)

CPMH20 = ((ATH20 + BT2H20 + CT3IH20 ~ DT4H20) / (TEMPGAS ~ 1%5.555)) * .239
Sub

CPN2 (TEMPGAS, CPMN2)

‘CALCULO DEL CP PROMEDIO DEL N2 A LA TEMP, DE OPERACION
TEMPGASF = TEMPGAS * 1.8 + 32

ATN2 = 6.895 * (TEMPGASF -~ 60)

BT2N2 = (.7624 / 2) % 10 * -3 * (TEMPGASF * 2 ~ 60 * 2)
CT3N2 = (,7009 / 3) * 10 * -7 + (TEWPGASF * 3 - 60 " 3)
CPMNZ = (ATN2 + BT2N2 ~ CT3N2) / (TEMPGASF ~ 60)

Sub

CP02 (TEMPGAS, CPMO2)

‘CALCULO DEL CP PROMEDIO DEL 02 A LA TEMP., DE OPERACION
TEMPGASF = TEMPGAS * 1.8 + 32

ATO2 = 7,104 * (TEMPGASF - 60)

BT202 = (,785 / 2) % 10 * -3 & (TEMPGASF ~ 2 ~ 60 * 2)
CT302 = (5528 / 3) * 10 *~ =7 % (TEMPGASF * 1 -~ 60 ~ 3)
CPMO2 = (ATO2 + BT202 - CT302) / (TEMPGASF ~ 60)

sub

CPSQ2 (TEMPGAS, CPMSO2)

'CALCULO DEL CP PROMEDIQ DEL 502 A LA 'PEMP. DE OPERACION
ATSD2 = 38,91 * (TEMPGAS - 15.558)

BYT2502 = (3,904 / 2) * 10 * -2 # (TEMPGAS * 2 - 15.555 * 2)

%3802 = (3.104 / 1) * 10 * -5 * (TEMPGAS * 3 -~ 15.555 ~ 3)

DT4802 = (B.606 / 4) * 10 » -9 * (TEMPGAS * 4 - 15,555 ~ 4)

CPMS02 = ((ATSOZ + BT2802 - CTISO2 + DT4S02) / (TEMPGAS - 15,555)) * .239
Sub

CPVAP (TVAD, CPMVAP, TREF2)

'CALCULO DEL CP PROMEDIO DEL VAPOR A LA TEMP. DE OPERACION

AVE = 33,46 * (TVAP - TREF2)

BVT2 = (.688 / 2) * 10 * -2 «# (TVAP * 2 - TREF2 ~ 2)

CVT3 = (,7604 / 3) * 10 ~ -5 % (TVAP * ) - TREF2 * 3)

OVT4 = (3,59) / 4) * 10 ~ =9 & (TVAP * 4 ~ TREF2 * 4)

CPMVAP = ((AVT + BVT2 + CVT3 - DVT4) / (TVAP -~ TREFZ)) * ,239 / 18

Sub

DELTAHO (MOLCO, MOLCO2, AGUAF, MOLSOX, QTOT)
‘CALCULO DE LA ENERGIA DE REACCION A 7o

’ENERGIAS DE REACCION A 60 oF

02 = ,1693 ‘MBtu/1b
CO = ,0476
H20 = ,104

§02 = .1277
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End
Sub

End

Sub

'CALCULAR LA ENERGIA DE REACCION & 60 oF
QCO02 = CO2 * MOLCO?

QCO = CO * MOLCO

QAGUA = AGUAF +* H20

Q802 = S02 * MOLSO0X

/ENERGIA TOTAL DE REACCION
QTOT = QCO2 + QCO + QS02 + QAGUA

Sub
DHRESIDUO (DEN, KUOP, TDH, DHCF)

'CALCULO DE LA ENTALPIA DE LA CARGA Y DE LA RECLRCULACTION
“INTERNA UTILIZANDO CORRELACIONES DEL MANUAL DEL API
'METODO 7B4.7 PARA FRACCIONES DEL PETROLEO

'CALCULO DE Al

All = ~1171.26

Al2 = (23,722 + 24,907 * DEN) * KUOP
Al3 = (1149.82 - 46.535 * KUOP) / DEN
Al = (1 % 10 * =3) * (ALl + Al2 + All)

CALCULO DE AZ
A2 = (1 % 10 * ~6) * (1 + ,82463 » KUOP) * (56.086 -~ 13.817 s DEN)

/CALCULO DE A3

A3 = (1,17 % 10 * ~9) * (1 + .82463 * KUOP) * (9.6757 - 2,3653 / DEN)
TOUL = TO * 1,8 + 32

DHl = AL * ((TDH1 + 459.7) - 259.7)

DH2 = A2 * ((TDH1 + 459.7) * 2 - 259,7 ~ 2)

DH3 = A3 % ((TDHL + 459.7) ~ 3 - 259,7 ~ 3)

DHCF = DHl + DH2 - DI

Sub

DHRESVAP (DEN, KUOP, TRES, DHRESVA)

'CALCULO DE LA ENTALPIA DE LA RECIRCULACION
/INTERNA EN FASE VAPOR A LA TEMPERATURA DADA

CALCULO DE Al

All = -1.17126

Al2 = (.023722-+ .024907 * DEN) * KUOP
Al) = (1,14982 ~ .046535 * KUOP)

Al = ALl + Al2 + A1) / DEN

CALCULO DE A2
A2 = (10 * ~6) * (1# + .8B2463 » KUOP) * (56.086 - 13.817 / DEN)

/CALCULO DE Al
Al = (10 * =9) * (14 + .82463 * KUOP) * (9.6757 - 2,3653 / DEN)

'CALCULO DE Bl
Bl = -.35644 + ,02972 * KUOP

/CALCULO DE B2
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End

B2 = 10 * -6 % (~146.24 + (77.62 ~ 2.772 * KUOP) « KGO}

’CALCULO DE B3]
BY = 10 * -9 * (~56,487)
TRES1 = TRES % 1.8 + 32

DHAY
DHA2
DHA3
DHBL
DiiB2
DHB3

= AL
= A2
= Ad
= B1
= B2
= B3

*

*
*
*
"
*

({TRES)} + 459.7) ~ 259.7)

({TRES1 + 459,7) ~ 2 - 259.,7 * 2)

({TRESS + 459.7) * 3 - 259.7 * 1)

((TRESLl + 459.7) « .8 * 1640.7)

((TRES1 + 459.7) * 2 - .64 * L640.7 * 2)
{{TRES1 + 459.,7) ~ 3 - ,512 * 1640,7 * 3)

! ENTALPIA DE LA RECIRCULACION INTERNA A LA TEMP. DADA
DHRESVA = DHAl + DHA2 - DHA) + (DHBL + DHB2 + DHB3)

Sub

Function NOMBRES (ARCHIV)

End
Sub

End
Sub

End

‘CREA EL NOMBRE DE ARCHIVO JUNTO CON SU EXTENSION
Dim TEMNOMS
TEMNOMS =
TEMNOMS =
NOMBRES =

Function

RUTAS + "\"
TEMNOMS + ARCHLV
TEMNOMS + ." + EXTRUTA$

QAGUAELUTE (TAGUA, QAGUAE, FLUJOLM, PLUAGDA)

‘CALCULO DE LA ENERGIA DEL AGUA AL ELUTRYADOR

TAGUA = TAGUA « 1.8 + 32

DELT = TAGUA - 60¢

FLUAGUA = (FLUJOLM * 99.3 % 159 * 10 * 3) / (24 * 454)
QAGUAE = 1 * DELT * FLUAGUA / 10 * 6

CALQUEM, QUEM(23) = Format$(QAGUAE, "##.000™)

Sub

QAGUAELUTS ('TAGUA, QAGUAS, FLUJOLM, VLUAGUA)

'CALCULO DE LA ENERGIA DEL AGUA AL ELUTRIADQR

TAGUAL

= TAGUA * 1.8 + 32

DELT = TAGUAY - 604

Call CPVAP(TAGUA, CPMVAP, 15,5585)

FLUAGUA = (FLUJOLM * 99.5 & 189 % 10 * 3) / (24 % 454)
QAGUAS = (944.1 * .65 + CPMVAP * DELT) * FLUAGUA / 10 * 6

CALQUEM.QUEM(39) = Format$(FLUAGUA, "#{{#4.000")

Sub

QAGUAFOR (TEMSAL, AGUAF, CPMVAP, TREF2, QAGUAF)

'CALCULO DEL CONTENIDO DE ENERGIA DE LA HUMEDAD
TEMSALL = TEMSAL # 1.8 + 32
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Call CPVAP({Val(BURNLR.BUDN(3)), CPMVAP, 15%.55%5)
QAGUAY = (AGUAY * 18) & CDPMVAP * (TEMSALL -~ TREF2) / 10 ° «

End Sub
Sub QAIRE (CPMAIRL, ALRM, QAIR)

‘CALCULO DEL CONTENIDO DE ENERGIA DEL AIRE

TEMPA = Val(BURNER.BURN(4)) * 1.8 + 32

AT = 6.9 * (TEMPA - 60f)

BT2 = (.02884 7 2) % L0 * -2 * (TEMPA ~ 2 - 60 ° 2)
CT3 = (.02429 7 3) % 10 * =5 & (TEMPA * ) - 60 * 3)
DT4 = {,08052 / 4) * 10 * =9 % (TEMPA * 4 ~ 60 " 4)
CPMAIRE = (AT + BT2 - CT3 -~ DV4) / (TEMPA - 60) / 29
QAIR = AIRM * CPMAIRE * (TEMPA - 60) / 10 * 6

End Sub
Sub QCARGA (CARNET, QCARGAF)

‘CALCULO DE LA ENTALPIA DE LA CARGA AL REACTOR A LA

fTEMPERATURA DE CARGA COMBINADA,Y DE REFERENCIA

Call DHRESIDUO(Val(CARGA.VAC(2)), Val(CARGA.VAC(4)), Val{REACTOR.RX(11)), DH
CFTCC)

Call DHRESIDUO{Val(CARGA,VAC(2)), Val{CARGA.VAC(4)), Val{REACTOR.RX(9)), DHT
REFl)

fCALCULO DE LA ENERGIA DE LA CARGA FRESCA A LA TEMPERATURA
‘DE LA CARGA COMBINADA

QCARGAF = CARNET * (DHCFTCC ~ DHTREFL) / 10 * 6
CALCREACT.T2(0) = Format$(QCARGAF, "###.000")

End Sub
Sub QCOKECHIM (TCOKEl, QCOKECH, VUELA)
/CALCULO DEL CONTENIDO DE ENERGIA DEL COQUE PRODUCTO
TEMRECT = 1,8 * TCOKEl + 324
DELTAT = TEMRECT - 604
Call CPCOKE(TCOKE, CPMCOKE, 15.555)
QCOKECH = VUELA * CPMCOKE * DELTAT / 10 * 6
End sub
Sub QCOKEPROD (TCOKE, QCOKEPRO, COKEP)
‘CALCULO DEL CONTENIDO DE ENERGIA DEI, COQUE PRODUCTO
TEMRECT = 1.8 # TCOKE + 324
DELTAT = TEMRECT ~ 604
call CPCOKE(TCOKE, CPMCOKE, 15.555)
QCOKEPRO = COKEP # CPMCOKE * DELTAT / 10 ~ 6
End Sub
Sub QCOKEQUEMA (QCOKEQUE, COKE)

fCALCULO DEL CONTENIDO DE ENERGIA DEL COQUE QUEMADO
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‘Al LLEVARLO A LA TEMP. DE REFERENCIA.

TEMRECT = 1.8 * Val(REACTOR.RX(9)) + 132§

DELTAT = TEMRECT -~ 604

Call CPCOKE(Val(REACTOR.RX(9)), CPMCOKE, 15.55%)
QCOKEQUE = COKE * CPMCOKE * DELTAT / 10 * 6

End Sub

Sub QENTRX (QRXENT, QCARGAF, QRECYLIQ, QRECYCLO, QVAPRXE, QVAPAGOT, QVAPFLU, QVA
PAT, QCIR)

‘CALCULO DE LA ENERGIA DE ENTRADA AL REACTOR
QRXENT1 = QCARGAF + QRECYLIQ + QRECYCLO + QVAPRXE
QRXENT2 = QVAPAGOT + QVAPFLU + QVAPAT + QCIR
QRXENT = QRXENT1 + QRXENTR2

End Sun

Sub QGASCOMB (TEMPGAS, QGASCOM, MOLO2, MOLCO, MOLCOZ, MOLN2, AGUAF, MOLSOX, FLUA
GUA, AGMOL)

CALCULO DEL CONTENIDO DE ENERGLA DE LOS GASES
DE COMBUSTION

DELTGAS = (TEMPGAS * 1.8 + 32) - 60

Call CPO2(TEMPGAS, CPMO2)

Q02 = MOLO2 * CPMO2 * DELTGAS / 10 * 6
Call CPCO(TEMPGAS, CPMCO)

QCO = MOLCO * CPMCO * DELTGAS / 10 * 6
Call CPCO2(TEMPGAS, CPMCO2)

QCO2 = MOLCO2 * CPMCO2 * DELTGAS / 10 * 6
Call CPN2(TEMPGAS, CPMN2)

QN2 = MOLN2 * CPMN2 * DELTGAS / 10 * 6
Call CPSO2(TEMPGAS, CPMS02)

QS02 = MOLSOX * CPMSO2 * DELTGAS / 10 * 6

QGASCOM = Q02 + QCO + QCO2 + QN2 + QSO2

End Sub

Sub QHUME (TEMHUM, AGMAS, CPMVAP, TREF2, QHUMEE)
fCALCULO DEL CONTENIDO DE ENERGIA DE LA HUMEDAD
TEMHUM = TEMHUM + 1.8 + 32

call CPVAP(Val(BURNER.BURN(4)), CPMVAP, 15,555)
QHUMEE = AGMAS * CPMVAP # (TENHUM - TREF2) / 10 * 6

End Sub

Sub QHUMS (TEMHUM, AGMAS, CPMVAP, TREF2, QHUMSS)
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/CALCULO DEL CONTENIDO DE ENERGIA DE LA HUMEDAD
TEMHUML = TEMHUM * 1.8 + 32

Call CPVAP(Val{BURNER,BURN(5)), CPHVAP, 15,555)
QHUMSS = AGMAS * CPMVAP * (TEMHUM1 - TREF2) / 10 ° 6

End Sub
Sub QLATEN (DHTREFV, DHTREFL, LATEN, RECYCLO, QRECYCLO, QRECYLIQ)

‘CALCULO DE LA ENERGIA LATENTE A LA RECIRCULACION INTERNA

'ENTALPIA DE LA RECIRCULACION INTERNA EN

‘FASE VAPOR A LA TEMP. DE REFERENCIA

Call DHRESVAP(Val{CARGA.VAC(2)), Val(CARGA.VAC(4)), Val(REACTOR.RX(9)), DHTR
EFV)

/ENTALPIA DE LA RECIRCULACION INTERNA EN

'FASE LIQUIDA A LA TEMP. DE REFERENCIA

Call DHRESIDUO(Val(CARGA.VAC(2)), Val(CARGA.VAC(4)), Val(REACTOR.RX(9)), DRT
REFL)

'ENTALPIA PARA EL CAMBIO DE FASE
LATEN = DHTREFL. - DHTREFV

'ENERGIA PARA EL CAMBIO DE FASE
QRECYCLO = RECYCLO * (LATEN) / 10 * 6

' ‘ENERGIA TOTAL DE LA RECIRCULACION INTERNA
'PARA SU VAPORIZACION
QSUM = QRECYLIQ + QRECYCLO
CALCREACT,T2(2) = Format$(QSUM, "“##4.000")

End Sub
Sub QRECYCL (RECYCLO, QRECYLIQ, QRFCYCLO)

'CALCULO DE LA ENERGIA DE LA RECIRCULACION INTERNA

'EN FASE LIQUIDA A LA TEMPERATURA DE 1A CARGA

‘COMBINADA, Y DE REFERENCIA

Call DHRESIDUO(Val(CARGA.VAC(2)), Val(CARGA.VAC(4)), Val(REACTOR.RX(1l1)), DH
' RETF1A)
' Ccall DHRESIDUO(Val(CARGA,VAC(2)), Val{(CARGA.VAC(4)), Val(REACTOR.RX(9)), DHT

REF2)

Call RECICLO(RECYCLO, CF)

i ‘CALCULO DE LA ENERGIA DE LA RECIRCULACION INTERNA

: ‘A LA TENPERATURA DE FONDO DE FT-1A
i QRECYLIQ = RECYCLO * (DHRETF1A - DHTREF2) / 10 * 6

End Sub
Sub QRECYCV (RECYCLO, QRECYVAP)
'CALCULO DE LA ENERGIA DE LA RECIRCULACION INTFRNA
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'EN FASL VAPOR A LA TEMPERATURA DE FASE DULUIDA

‘Y DE REFERENCIA

Call DHRESVAP(Val(CARGA.VAC(2)), Val(CARGA.VAC(4)), Val(REACTOR.RX(10)), DHT
DIL)

call DHRESVAP(Val(CARGA.VAC(2)), Val(CARGA.VAC(4)), Val(REACTOR.RX(9)), DNTR
EF3)

call RECICLO(RECYCLO, CF)

QRECYVAP = RECYCLO # (DHTDIL - DHTREF3) / 10 * &

CALCREACT.T2(17) = Format$(QRECYVAP, “###.000%)

End Sub
Sub QSALRX (QVANHC, QRECYVAP, QVAPRXS, RADREAC, QRXSAL)

'CALCULO DE LA ENERGIA DE SALIDA DEL REACTOR
QRXSAL = QVAHC + QRECYVAP + QVAPRXS + RADREAC

End Sub
Sub QVAPAGOTA (QVAPAGOT, AGOTA)

fCALCULO DE LA ENERGIA DEL VAPOR DE AGOTAMIENTO
AGOTA = Val(REACTOR.RX(4)) * 800 / .454

TOPAG = Val(REACTOR.RX(1)) * 1.8 + 32

TERAG = Val(REACTOR.RX(9)) * 1.8 + 32

Call CPVAP(Val(REACTOR.RX(1)), CPMVAPAG, Val(REACTOR.RX(9)))
QVAPAGOT = AGOTA * CPMVAPAG * (TOPAG ~ TERAG) / 10 * 6

CALCREACT.T2(6) = Format$(QVAPAGOT, "##4.000")
CALCREACT.T2(20) = Format$(AGOTA, "##4.000")
End Sub

Sub QVAPATRL (QVAPAT, ATRICION)

/CALCULO DE LA ENERGIA DEL VAPOR DE ATRICION

ATRICION = Val(REACTOR.RX(6)) * 1210

TOPRX = Val(REACTOR.RX(1l)) % 1.8 + 32

TERRX = Val (REACTOR.RX(9)) * 1.8 + 32

Call CPVAP(Val(REACTOR.RX(1)), CPMVAPA, val(REACTOR.RX(9)))
QVAPAT = ATRICION * CPMVAPA * (TOPRX ~ TERRX) / 10 * 6

CALCREACT.T2(14) = Format$(QVAPAT, “###,000")
CALCREACT.T2(19) = Format$(ATRICION, “###.000")

End Sub

Sub QVAPELUTR (CPMVAP, VAPELUT, TREF, QVAPELUT, TVAP)

/CALCULO DEL CONTENIDO DE ENERGIA DEL VAPOR

Call CPVAP(TVAP, CPMVAP, 15.555)

DTEVAP = TVAP * 1.8 + 32

QVAPELUT = VAPELUT * CPMVAP * (DTEVAP ~ TREF) / 10 * 6

End Sub
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Sub QVAPFLUI (QVAPFLU, FLUID)

CALCULO DE LA ENERGIA DEL VAPOR OL FLUIDIZACLON
PLUID = Val(REACTOR.RX(5)) * 1000 / .454

TOPFL = Val(REACTOR.RX(1}} * 1.8 + 32

TERFL = Val(REACTOR.RX(%)) * 1,8 + 32

Call CPVAP(Val (REACTOR.RX(1)), CPVAPFL, Val(REACTOR.EX(9)))
QUAPFLU = FLUIO * CPMVAPFL * (TOPFL - TERFL} / 10
CALCREACT.T2(15) = Format$(QVAPFLU, "#}#.000")
CALCREACT,T2(21} = Format${FLUID, “##7.000%)

End Sub

Sub QVAPHC (CARNET, COKET, QVAHC, VAPHCRX)

‘CALCULO DE LA ENERGIA DE LOS VAPORES DE
*HIORCCARBURGOS PRODUCINAOS EN EL REACTOR

‘VAPORES PRODUCIDOS EN EL REACTOR
VAPHCRX = CARNET =~ COKET

‘CP DE VAPORES
CPVAPHC = .77

ENERGIA VAPORFS PRODUCTO

TOPHC = Val(REACTOR.RX(10)) « 1.8 + 32

TREFHC = Val(REACTOR.RX(9)) * 1.8 + 32

QVAHC = VAPHCRX #* CPVAPHC * (TQPHC ~ 'FREFHC} / 10 * 6
CALCREACT.T2(3) = Format$(QVAKC, “"#4#.000")

End Sub

Sub QVAPQUEM (CFMVAP, VAP, TREF, QVAPQUE, TVAF)

/CALCULG DEL CONTENIDO DE ENERGIA DEL VAPOR

call CPVAP(Val(BURNER BURN(5)), CPMVAP, 15,555)
DTEVAP < TVAP * 1.8 + 32

QVAPQUE = VAP * CPMVAP + (DTEVAP - TREF) / 10 " 6

End Sub
Sub QVAPREAC (CPMVAPRX, VAPREAC, TREFRX, QVAPRXE, TVAPRX)

fCALCULO DEL VAPOR DE SERVICIOS AL RFACTOR
Call VAPREACTOR({VAPREAC)

'CALCULO DE LA ENERG1A DEL VAPOR DE
*SERVICIOS AL REACTOR
'CALCULO DEL CONTENIDO DE ENERGIA DEL VAPOR

Call CPVAP(REACTOR.RX(2}, CPMVAPRX, Val(REACTOR.RX(9)))
DTVAP &« TVABRK * 1.8 + 32

TREFRX = TREFRX # 1.8 + 32

QVAPRXE = VAPREAC * CPMVAPRX * (DTVAP - TREFRX) / 10 * 6
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CALCREAC'T.T2(4) = Format$(QVAPRXE, "/#§.000")

End Sub
Sub QVAPSALRX (VAPREAC, AGOTA, FLUID, ATRICION, QVAPRXS)

7CALCULO DE LA ENERGIA DE SALIDA DEL VAPOR DE AGUA

VAPT = VAPREAC + AGOTA + FLUID + ATRICION

Call CPVADP(Val(REACTOR.RX(10)), CPMVAPH20, Val(REACTOR.RX(9)))
TDIL = Val(REACTOR.RX(10)) * 1.8 + 32

TRX = Val (REACTOR.RX(9)) * 1.8 + 32

GQVAPRXS = VAPT * CPMVAPH20 * (TDIL - TRX) / 10 * 6

CALCREACT .T2(7) = Format$(VAPT, "¥#i.000")

CALCREACT.T2(18) = Format$(QValRXS, "f#f.000")

End Sub
Sub RADQUEM (QTOT, QPERQUEM)

*PERDIDAD POR RADIACION EN EI. QUFEMADOR
QPERQUEM = .025 * QTOT

End Sub

Sub RADREACT (RADREAC, QCIR)
‘PERDIDAS DE ENERGIA POR RADIACION EN FIL
‘REACTOR (DISENO)
RADREAC = 2.9 * QCIR / 100

CALCREACT.T2(5) = Format$(RADREAC, "#.00")
End Sub

Sub REACCION (CARNET, QRXENT, QRXSAL, DHREACT, DHREACU)

*CALCULO DE LA ENERGIA DE REACCION TOTAL Y POR
*UNIDAD DE CARGA FRESCA

DHREACT = QRXENT - QRXSAL

DHREACU = DHREACT * 10 * 6 / CARNET

CALCULOS1 .RESULT(10) = Format$(DHREACT, "###.000")
CALCULOS1,RESULT(11) = Format$ (DHREACU, "J##.000%)
CALCREACT .T2(1) = Format$(-DHREACT, “##1.000")

‘PRESION ABSOLUTA DE OPFRACION

PABSRX = Val(REACTOR.RX(0)) + 14.696

CALCREACT.T2(13) = Format${PABSRX, "#4.0%)
End Sub

Sub RECICLO (RECYCLO, CF)

‘CALCULO DE LA RECIRCULACION INTERNA
'CARGA FRESCA A LA PLANTA
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End
Sub

End
Sub

CFRESCA = Val(CARGA.VAC(0)}) * 2667

'CARGA Al REACTOR FR-S
FRS = 1178 * Val (REACTOR,RX(12})

'CARGA AL REACTOR FR-6
FR6 = 906 * Val(REACTOR.RX(13})

‘CARGA FLASHEADA EN LA LAVADORA
CFLASH = CF

'RECIRCULACION INTERNA DE CARGA EN BLS/D
RECYCLO1l = FR5 + FR6 - (CFRESCA - CFLASH)
'RECIRCULACION INTERNA EN LBS/HR

RECYCLO = RECYCLO1 « Val(LAVADORA.LAV(6)) ¢ 159 % 10 ~ 3 / (494 * 24)
TOT = FR5 + FR6 - CFLASI

CALCULOS] .RESULT(2) = Format$(TOT, “###.000")
CALCULOS1,RESULT(1) = Format$(RECYCLOL, "##/.000")
Sub
SALIDATOTAL ()
Msg$§ = "SALIR DEL BALANCE?"
I1f MsgBox(Msg$, 33, "QUIT") = 1 Then

End

End If
Sub

VAPQUEMA (VAPQUEM, VAPELUT)
CALCULO DEL VAPOR Al QUEMADOR

'VAPOR DE AERECION AL ANGULO RAISER DE COQUE FRIO
86 = 42004

VAPOR A LA BAJANTE DE COQUE FRIO
S8 = 3204

'VAPOR AL ELEVADOR DE COQUE FRIO
ELEVCF = Val(BURNER.BURN(2)) * 881,057

*VAPOR DE ELUTRIACION AL ELUTRIADOR
SELUT1 = Val(ELUTRIA.ELUT(3))

!VAPOR DE ATOMIZACION AL ELUTRIADOR
SELUT2 = Val(ELUTRIA.ELUT(4))

*VAPOR AL CONO DEL QUEMADOR

VAPCONO = 11604

VAPELUT = SELUT1 + SELUT2

VAPQUEN = S6 + 38 + ELEVCKF + VAPCONO

CALQUEM,QUEM(38) = Format$(VAPELUT, “##4##.00")
CALQUEM.QUEM(37) = Format$(VAPQUEM, "F###4#.00")
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End Sub
Sub VAPREACTOR (VAPREAC)
CALCULO DEL VAPOR AL REACTOR

'VAPOR DE AERECION AL ANGULO RAISER DE COQUE CALIENTEL
S5C6 = 14654

'VAPOR A LA BAJANTE DE COQUE CALIENTE
5¢8 = 21604

'VAPOR AL ELEVADOR DE COQUE CALIENTE
ELEVCC = Val (REACTOR.RX(8)) * 881.057

fVAPOR DE ATOMIZACION A LA CARGA
$C10 = Val({REACTOR.RX(3))

'VAPOR DE SOPLADO AL ESPACIO ANULAR
5C12 = 2004

fVAPOR A CAMARA ANTICOKING
8COX = Val(REACTOR.RX(7))

VAPREAC = 8SC6 + SCB + SCl0 + SC12 + ELEVCC 4+ S5COX
End Sub

Sub VOLVAP (VAPQUEM, VAPELUT, FLUAGUA, AGMOL, AGUAF, VOLVAPS, GASCV, GASCM, COKE
P, VUELA)

fCALCULO DEL VOLUMEN TOTAL DE El, VAPOR
'DE AGUA QUE SALE CON LOS GASES DE COMBUSTION

'MOLES TOTALES DE VAPOR DE AGUA DE SALIDA POR MINUTO
MOLES = (AGMOL + AGUAF + (VAPQUEM + VAPELUT + FLUAGUA) / 18) / 60

'VOLUMEN OCUPADO POR EL VAPOR DE AGUA EN fti/min.
VOLVAPS = MOLES * 1379

'VOLUMEN TOTAL DE GASES

VOLT = VOLVAPS + GASCV

'MOLES TOTALES POR hr

NOLT = MOLES ¢ 60 + GASCM

NOLCOH = Val(BURNER,BURN(10)) * GASCM / MOLT
MOLCO2H = Val({BURNER.BURN(11)) ¢ GASCM / NOLT
MNOLN2H = Val(BURMER,BURN(12)) * GASCH / MOLT
NOLSO2H = Val(BURNER,BURN(13)) % GASCM / MOLT
MOLH20H = MOLES * 60 * 100 / MOLT

'CALCULO DEL COQUE PERDIDO POR LA CHIMENEA EN

'BASE A LA VARIABLE DETERMINADA POR UN ESTUDIO
'DEL INP AL QUEMADOR DE LECHO FLUIDIZADO DE LA
'PLANTA DE COQUE "MH"

VUELA = 2.1309 / 7000 * VOLT * 60
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COKEP = COKEP - VUELA

CALCULOS1,RESULT(12) = Str$(COKEP)
CALCULOS1.RESULT(14) = Format$(VUELA, "ff####.00u")
CALQUEM.QUEM(8) = Format$(voLT, "#f4§7.000")
CALQUEM.QUEM(9) = Format$(MOLCOH, "##.00")
CALQUEM.QUEM(10) = Format$(MOLCO2H, "#§.00")

CALQUEM.QUEM(11) = Format$(MOLN2H, "#4.00")
CALQUEM.QUEM(12} = Format$(MOLSO2H, "##.00")
CALQUEM.QUEM(13) = Format$(MOLH20H, “##.00")

End Sub
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sub CALCULAR_Click ()

‘CALCULO DEL BALANCE DE RENDIMIENTOS A PARTIR
‘DE LOS SISTEMAS DE MELICION

CALCULOS2 . FECHAMAT (0) = DATAMA'L,FECHAM(O0)
CALCULOS2.FECHAMAT (1) = DATAMAT.FECHAM(1)
CALCULOS2 .FECHAMAT(2) = DATAMAT.FECHAM(2)

'CALCULO DEL BALANCE DL RENDIMIENTOS DEL REACTOR
‘AJUSTANDO LA NAFTA LIGERA UNA TEMPERATURA DE CORTE
! DE 2210C.

‘OBTENCION DE LA CONVERSION A FRACCIONES LIQUIDAS
‘OBTENCION DE LA SELECTIVIDAD A GASOLEOS PARA FCC

fCALCULO DE LA CARGA FRESCA
Call CARFRESCA(CARGAV, CARGAM, SCARGA)

‘CALCULO DEL GAS HUMEDO
Call GASHUM(VOLGAS, MOLGAS, C58, Cém, lI2, Cl2, Cle, C3, icds, Cdes, nC4, H2S

, C3eV, C3V, iC48V, C4esV, nC4V)

‘CALCULO DE LA NAFTA PESADA
Call NAFTAPES(NAFTAV, NAFTAM, NAFLIG, SNAFTA)

‘CALCULO DE LA NAFTA LIGERA
Call NAFTALIG(GASOLV, GASOLM, C5s, C6m, NAFLIG, SGASQL)

‘CALCULO DEL GASOLEQ LIGERO
call GASOLEOLIG(GOLV, GOLM, SGOL)

‘CALCULO DEL GASOLEO PFSADO
call GASOLEOPES(GOPV, GOPM, SGOP)

‘EL COQUE PRODUCTO ES OBTENIDO DEL BALANCE
‘DE ENERGIA ¥ ES DATO DEL BALANCE DE MATERIA
Call COQUE(MALLA)

'CALCULO DE LOS RENDIMIENTOS EN PESO Y PESO TOTAL
call PORPESO(H2, C12, C3e, C3, iCd4s, C4es, nC4, H2S, GASOLM, NAFTAM, GOLM, G

OPM, CARGAM)

V)

/CALCULOC DE LOS PORCENTAJES EN VOLUMEN Y VOLUMEN TOTAL
Call PORVOL(CARGAV, C3eV, C3V, nC4V, CdesV, iC4sV, GASOLV, NAFTAV, GOLV, GOP

‘TIE Y 'TFE DE LA GASOLINA
CALCULOS2.TEB(0) = Format$(Vval(GASOL.YGASOL(2)), "##.0")
CALCULOS2.TEB(1) = Format$(Val(GASOL.YGASOL(3)), "##1.0")

‘CALCULO DEL AZUFRE EN EL COQUE BRUTO
Call AZUFRE(H2S, SGASOL, SNAFTA, SGOL, SGOP, SCARGA)

‘CALCULO DE SALIDAS A SLOP Y CONSUMO DE CICLICO
Call PRODPYT(VPPT, VACL, VREC)
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fCALCULO DEL GAS DE PURGA Y CAS COMBUSTIBLE

Call GASCOMB(VGASC, VGASP)

'CALCULO DEL VAPOR GENERADO

Call VAPGEN(VAPGENT)

INDICA.Visible = True

End Sub
Sub EXIT_Click ()

DATAMAT .Hide
INICLO,Show

End Sub

Sub MATERIAL Click (index As
DATAMAT. INDICA.Vigihle =
DATAMAT . Hide
FRESCA,Show

End Sub

Sub MATERIA2_ Ciick (Index As
DATAMAT. INDICA.Visible =
DATAMAT. Hide
GAS. show

End Sub

Sub MATERIAI _Click (Index As
DATAMAT. INDICA.Vigible =
DATAMAT.Hide
GASOL. Show

End Sub

Sub MATERIAS Click (Index As
DATAMAT. INDICA.Visible =
DATAMAT.Hide
NAFTA. Show

End Sub

Sub MATERIAS_Click (Index As
DATAMAT . INDICA,Visible =
DATANAT ,llide
GOL. Show

tnd Sub

Sub MATERIA6_Click (Index As

DATAMAT. INDICA.Visibla =

Integer)

False

Integer)

false

Integer)

False

Integer)

False

Integer)

False

Integer)

False
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DATAMAT . Hide
GOP, Show

End Sub
Sub RESULYT_Click ()

DATAMAT . Hide
CALCULOS2, Show

End Sub
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Global YGAS(21)

Glaobal YGASOL(6)

Global YNAFTA(6)

Global YGOL(6)

Global YGOP(6)

Global YCOKE(4)

Global YFRESCA(131)

Global CALCULO5(30)

Global YIELDM(18)

Global Const RUTAS$ = "C:i\DATOS2"
Global Const EXTRUTA$ = Y“DAT"
Global MASA

Typa MASATYPE

End

Sub

End

YGASOL As Double
YCOKE As Double
YFRESCA As Double
YGOL As Double
YGOP As Double
YCAS As Double
YNAFTA As Double

Type

AZUFRE (H2S8, SGASOL, SNAFTA, SGOL, SGOP, SCARGA)

CALCULO DEL AZUFRE EN EL COQUE BRUTO POR DIFERENCIA
‘PARA ENCONTRAR EL % PESO DE AZUFRE

‘CALCULO DEL AZUFRE EN EL ACIDO SULFHIDRICO
SH28 = H28 * 32 / 34.08

‘CALCULO DEL AZUFRE EN EL COQUE BRUTO

SCOKE = SCARGA = (SH2S + SGASOL + SNAFTA + SGOL + S3GOP)
SCOKEL = SCOKE / Val{FRESCA,YFRESCA(8)) * 100
CALCULOS2.TE8(14) = Format$(SCOKEl, "##.00")

Sub

BUSCARRUTA ()

‘BUSCA EL DIRECTORIO EN EL CUAL LOS ARCHIVOS DE
‘LA FORMA BURNER SERAN ALMACENADOS. CREA EL
’DIRECTORIO(EN "C") SI NO EXIXTE TODAVIA

’NOTA: RUTA ES UNA CONSTANTE GLOBAL

Dim CDIRS
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*ALMACENA EL DIRECTORIO ACTUAL
CDIRS = CurDir$("c™)

'SE CAMBIA EL MODO DE MANEJO DE ERRORES
on Error Resume Next

! INTENTA CAMBIAR EL DIRECTORIO ORJETIVO
chDir RUTAS

!SI EL DIRECTORIO NO EXISTE LO CREA
MkDir RUTA$

'RESTAURA LL DIRECTORIO ORIGINAL
ChDir CDIRS$

End Sub
Sub CARFRESCA (CARGAV, CARGAM, SCARGA)

#CALCULO DEL VOLUMEN DE CARGA FRESCA EN BLS/D
CARGAV = Val{FRESCA,YFRESCA(0)) * 2667

fCALCULO DE EL PLUJO MASICO DE CARGA EN TON/D
CARGAM = CARGAV #* 159 * Val(FRESCA.YFRESCA(1)) / 10 * 3
'CARBON CONRADSON DE LA CARGA

CCON = Val(FRESCA.YFRESCA(2))

'CALCULO DE LA CANTIDAD DE AZUFRE

SCARGA = CARGAM * Val(FRESCA.YFRESCA(11)} / 100
CALCULOS2,TEB{12) = Format(CCDN, “#4#.0")
CALCULOS2,GRAV{0) = Val(FRESCA.YFRESCA(1))
CALCULOS2,YIELDM(0) = Pormat$(CARGAM, "“#{##.000")
CALCULOS2,YIELDV(0) = Format$(CARGAV, "F#¥##,000")

tEnd Sub

Sub COQUE {MALLA)
’EL  COQUE BRUTO PRODUCIDO ES OBWTENIDO DEL BALANCE
'DE ENERGIA Y ES DATO DEL BALANCE DE MATERIA
CALCULOS2,YIELDM(11) = Val(FRESCA,YFRESCA(8))
MALLA100 = Val(FRESCA.YFRESCA(9))
AyS = Val({FRESCA.YFRESCA{10))
CALCULOS2,TEB(11) = Format$(MALLALOO, "##4.0")
CALCULOS2,TEB(10) = Format$(Ays, "#4.0")

End Sub
Sub GASCOMB (VGASC, VGASP)

‘CALCULO DEL GAS COMBUSTIBLE m3/d

VGASC = Val(GAS.YGAS(20)) » 5284
CALCULOS2,TEB(6) = Format$(VGASC, "###£.00")

fCALCULO DEL GAS DE PURGA m3/d
VGASP = Val(GAS.YGAS(19)) * 1
CALCULOS2,TEB(5) = Format$(VGASP, "##¥f.00")
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End Sub

Sub GASHUM (VOLGAS, MOLGAS, C5s, com, H2, Cl2, Cle, C), iCds, C4aes, nC4, H2s, C3
eV, CiV, icdsV, CdesV, nC4vV)

’CALCULO DEL RENDIMIENTO DE GAS HUMEDO Y

‘FRACCIONES LIGERAS

‘VOLUMEN DE GAS HUMEDO

VOLGAS = (Val(GAS.YGAS(0)) * 43293# + val (CAS.YGAS(1)) * 53100)

‘MOLES DE GAS HUMEDO
MOLGAS = (Val(GAS.YGAS(0)) * 43293¢ + Val(GAS,.YGAS(1)) * 53100) * 3.28 ~ 3 /
379

'RENDIMIENTO MASICO DE COMPONENTES DEL GAS HUMEDO EN TON/D

H2 = (MOLGAS * Val(GAS.YGAS(3)) / 100) * 2f * .454 # 10 ~ =3

Cl = (MOLGAS * Val(GAS.YGAS(4)) / 100) * 16§ * .454 * 10 * -3

€02 = (MOLGAS * Val(GAS.YGAS(5)) , 100) * 46§ * .454 * 10 ~ =3

C2e = (MOLGAS * Val(GAS.YGAS(6)) / 100) # 28.1 % ,454 % 10 * -3

C2 = (MOLGAS * Val(GAS.YGAS(7)) / 100) * 30.1 * .454 * 10 * -3

H25 = (MOLOAS * Val(GAS.YGAS(8)) / 100) % 34,08 # .454 % 10 * =3

Cle = (MOLGAS * Val(GAS.YGAS(9)) / 100) * 42.1 * ,454 * 10 * =3

CleV =Cle % 10 * 3 / (.521 + 159)

€3 = (MOLGAS * Val(GAS.YGAS(10)) /

€IV = €I * 10 * 3 / (.507 * 159)

iC4 = (MOLGAS * Val(GAS.YGAS(11)) / 100) * 58.1 # .454 * 10 ~ =3

iCie = (MOLGAS * Val(GAS.YGAS(12)) / 100) & 5G6.1 % .454 & 10 ~ =3

nC4 = (MOLGAS * Val(GAS,YGAS(13)) / 100) * 58.1 * .454 * 10 ~ =3

nC4V ='nC4 * 10 * 3 / (.583 % 159)

Cdes = (MOLGAS * Val(GAS.YGAS(14)) / 100) * 56,1 + ,454 * 10 = =3

C4esV = Cdes * 10 » 3 / (.61 * 159)

1C5 = (MOLGAS * Val(GAS.YGAS(15)) / 10

nC5 = (MOLGAS * Val(GAS.YGAS(16)) / 10
10
)

100) * 44,1 * .454 % 10 ~ -3

) ¥ 72.1 % 454 * 10 * -3
) & 72,1 % (454 % 10 * -3
) * 86,17 * 454 « 10 * -3
100) * 28.01 * ,454 * 10 * -3

0
0
cém = (MOLGAS * Val(GAS.YGAS(17)) / 0
INERTES = (MOLGAS * Val(GAS.YGAS(18)) /
fCALCULO DE Cl+C2
C28 = C2 + C2e
¢ Cl2 = Cl + C28
s /CALCULO DE LOS iCis
i iC4s = ic4 + icde
i icd4sv = icas * 10 » 3 / (.563 * 159)
: CALCULO DE LOS C5s
c58 = iChH + nC5
CALCULOS2,.YIELDM(1) = Format$(cLrz, "J##4.000")
CALCULOS2.YIELDM(2) = Format$(C3le, "##4#.000")
CALCULOS2.YIELDM(3) = Format$(c3y, "#4#4.000")
: CALCULOS2,.YIELDM(4) = Format$(iCds, "#4##.000%)
i CALCULOS2.YIELDM(5) = Format$(Cdes, "###4#.000%)
. CALCULOS2.YIELDM(6) = Format$(nca, "####.000")
CALCULOS2.YIELDM(12) = Format$(H2s, "#i##.000")
CALCULOS2.YIELDM(14) = Format$(H2, "##44.000")

CALCULOS2.YIELDV(1) = Format$(Clev, "####.000%)
CALCULOS2.YIELDV(2) = Format$(Civ, "F#i#.000")
CALCULOS2.YIELDV(3) = Format$(iC4sv, "####.000")
CALCULOS2.YIELDV(4) = Format$(CdesV, "#§#1.000")
CALCULOS2,.YIELDV(5) = Format$(nC4v, “#4#4.000")
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End

Sub

£nd

Sub

End

Sub

CALCULOS2.TER{13) = Format${VOLGAS, “iidesd.0")
sub

GASOLEOLIG (COLY, GOLM, SGOL)

‘CALCULO DEL RENDIMIENTO DE GASOLEO LIGERO
‘BARRILES DE GASOLEQO LIGERO POR DIA
GOLV = Val(GOL.YGOL(0)) % 1814

'RENDIMNIENTO MASICO DE GASOLED LIGERO TON/D
GOLM = (GOLV * 159 * val{GOL.YGOL{1}}) / 10 * 3

/CANTIDAD DE AZUFRE EN EL GOL
SGOL = GOLM * Val{GOL.YGOL(S5)) / 100

CALCULOS2 ,GRAV(3) = Val{GOL.YGOL{1))}
CALCULOS2 . YIELDM(Y; = FormatS(GOLM, "§444.000")
CALCULOS2.YIELDV(8) = Format${COLV, "¥f#4.000")
Sub

GASOLEOPES (GOPY, COPM, SGOP)

'CALCULO DEL RENDIMIENTO DE GASOLEC PESADO
'BARRILES DE GASOLEQ PESADO

GOPV = Val(GOP.YGOP(0}) * 4%75.5

'RENDIMIENTO MAS8ICO DE GASOLEQC PESADC TON/D
GOPM = (GOPV * 159 * Val{GOP.YGOP(1))) / 10 * 1

‘CANTIDAD DE AZUFRE EN EL GOP
SGOR = GOPM * val(GOP,YGOP(5)) / 100

CALCULOS2.GRAV{4) = Val(GOP,YGOR(1))
CALCULOS2 . YIELDM{10) = Format$(GOPM, “###4.,000")
CALCULOS2.YIELDV(D) = Format$(COPV, “{##F.000")
Sub

NAFTALIG (GASOLV, GASOLM, CHs, C6m, NAFLIG, SGASOL)

’CALCULG DEL RENDIMIENTO DE GASOLINA

‘BARRILES DE GASOLINA

GASOLB = Val{GASOL.YGASOL({0}) * 156.2

GASOLBM = GASOLB % 159 * Val(GASOL.YGASOL(1)) / 10 * 3

‘AZUFRE EN LA GASOLINA
SGASOL = GASOLBM #* Val (GASOL.YGASOL(4)) / 100

'GASOLINA AL PUNTO DE CORTE DE 2210C, INCLUYE

'LO QUE ESTA EN EL GAS HUREDQ,ASI COMO LO QUE

'SE QUEDA EN LA NAFTA PESADA

'RENDIMIENTO MASICO DE GASOLINA kg/d

{FLUJO MASICO DE LA GASOLINA PRODUCTO Y LA QUE

‘CONTIENE LA NAFTA PESADA

GASOLL = ((GASOLS + NAFLIG) * 159 * val(GASOL,YGASOL(1}))
GASOLM = (GASOL1) / 10 * 3 + (CS5s + Cém)

‘VOLUMEN DE LA GASOLINA EN EL GAS HUMEDO

GASBl1 = (CSs + Cém) * 10 * 3 / (159 % Val(GASOL.YGASOL(1}})
GASOLV = GASB1 + GASOLB + NAFLIG
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CALCULOS2.GRAV(1) = Val(GAS0L.YGASOL(1))

CALCULOS2.YIELDM(7) = Format$(GASOLM, "#i##i.000")

CALCULOS2,YIELDV(6) = Format$(GASOLV, "F##i.000%)
End Sub

8ub NAFTAPES (NAFTAV, NAFTAM, NAFLIG, SNAFTA)

‘CALCULO DEL RENDIMIENTO DE NAFTA PESADA

‘BARRILES DE NAFTA BRUTO

NAFTAB = Val{NAFTA.YNAFTA(0)) * 136

'CALCULO DE LA CANTIDAD DE AZUFRE

NAFTABM = (NAFTAB * 159 * Val(NAFTA.YNAFTA(1)}) / 10 " 23
SNAFTA = NAFTABM * Val{NAFTA.YNAFTA(5)} / 100

‘§ DE NAFTA PESADA QUE ES GASOLINA

LIGERA = Val(NAFTA.YNAFTA(4)) / 100

‘NAPTA PESADA AL PUNTO DE CORTE DE LA GASOLINA

NAFTAV = (1 ~ LIGERA) * NAFTAB

‘RENDIMIENTO MASICO DE NAFTA TON/D

NAFTAM = (NAFTAV * 159 * Val(NAFTA.YNAFTA(1))) / 10 * 3
'VOLUMEN DE GASOLINA EN LA NAFTA

NAFLIG = LIGERA ¢ NAFTAD

CALCULOS2.GRAV(2) = Val(NAFTA.YNAFTA(1})
CALCULOS2.YIELDM{B) = Format${NAFTAM, "###{.000")
CALCULOS2,.YIELDV(7) = Format$(NAFTAV, "ItH.000")

End Sub
Function NOMBRES (ARCHIV)

‘CREA EL NOMBRE DE ARCHIVO JUNTO CON SU EXTENSION
Dim TEMNOMS

TEMNOMS = RUTAS + m\"

TEMNOMS = TEMNOMS + ARCHIV

NOMBRES = TEMNOMS + ".% + EXTRUTAS

End Function
Sub PORPESO (M2, C12, Cle, €3, iCds, Cles, nCd, H25, GASOLM, NAFTAM, GOLM, GOPM,
CARGAM)

'CALCULO DE LAS FRACIONES PESO DE LOS RENDIMIENTOS

PESOT = H2 + C12 + Cla + C3 + LC4s + Cdes + nc4 + H2S + GASOLM + NAFTAM + Cu
LM + COPM + Val(FRESCA.YFRESCA(8))

PORHZ = H2 ¢ 100 , PESOT

CALCULOS2. YIELDW(0) = Format$(PORHZ, "##.00")

PORC12 = C12 * 100 / PESOT

CALCULOS2.YIELDW(3) = Format$(PORC12, "if.00")

PORCle = Cle * 100 / PESOT

CALCULOS2, YIELDW(2) = Format$(PORCle, "f£.00")

PORCI = C3 * 100 / PESOT

CALCULOS2.YIELDW(3) = Format${PORCI, "##.00")

PORiCAs = 1Cds » 100 / PESOT

CALCULOS2.YIELDW(4) = Format$(POR{C4s, "f.00")

PORCdes = Céas * 100 / PESOT

CALCULOS2.YIELDW(5) = Format${PORCAes, “##.00")

PORNC4 = nC4 * 100 / PESOT

CALCULOS2 . YTELDW(6) = Format$(PORnCa, "#f.G0")
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PORH2S = H2S * 109 / PESOT
CALCULOS2.YIELDW(12) = Format$(PORH2S, “4#.00%)
PGM = GASOLM * 100 / PESOT

CALCULOS2 . YIELDW(?7) = Format${PGM, “J#.00%)
PNM = NAFTAM * 100 / PESOT

CALCULOS2,YIELDW(8) = Format$(PNM, “#}.00")
PGOLM = GOLM * 100 / PESOT

CALCULOS2 .YIELDW(9) = Format$(PGOLM, "“#jf.00")

PGOPM = GOPM * 100 / PESOT

CALCULOS2 . YIELDW({10) = Format§(PGOPM, "#§.00%)

PORCOKE = (Val(FRESCA.YFRESCA(8))) * 100 / PESOT

CALCULOS2.YIELDW(11} = Format$(PORCOKE, "1#.00")

CALCULOS2.YIELDM(13) = Format$(PESOT, “##4.0")

PESOW = PORH2 + PORC12 + PORCle + PORC3 + PORIC45 + PORCAna + PORKCA 1+ BORNZ
S + PGM + PNM + PGOLM + PGOPM + PORCOKE

CALCULOSZ.YIELDW(13) = Format$(PESOW, “"1#.00%)

'DIFERENCIA ENTRE CARGA Y PRODUCTOS EN TON/D
DIFPER = CARGAM - PESOT

CALCULOS2.TEB(9) = Format(DIFER, "#¢.000")

End Sub

PORVOL {CARGAV, CleV, CIV, nC4V, CdesV, iCisV, GASOLV, NMAFTAY, GOLY, GOPY)

CALCULO DE VOLUMEN DE PRODUCTOS Y PORCIENTC EW
'VOLUNMEN CON RESPECTO AL VOLUMEN OE CARGA FRESCA
RCARGAV = CARGAV * 100 / CARGAV

RCleV = CleV + 100 / CARGAV

RCIV = C3V & 100 / CARGAV

RNCAV = nC4v * 100 / CARGAV

RC4e8V = CiesV * 10C / CARGAV

RiCASY = 1C4sV * 160 / CARCAV

RGASQLY = GASOLV * 100 / CARGAV

RNAFTAY = NAFPTAV ¢ 100 / CARGAV

RGOLV = GOLV + 100 / CARGAV

RGOPY = GOPV ¢ 100 / CARGAV

RTOTV = RCleV + RQIV + RCHV + RC4asY ~ RITI3V ~ RGASOLY « INAPTAV » ROGLIY
RGOFV

VIOT = CleV + CIV + a4V + Cdes + iCASY + GA3NLY + NAFTAV + GGLY + GO
PCALCULO DE LA CONVERSION EN PUNCICN DE PRODDICICNES
TLIQUIDAS CON RESPECTO AL VOLUMEN CE CARGA

CONV = (CASCQLV » NAFTAV + GOLV + GOBV) ¢ 104 / CARGAV
CALCULCSI.TEB{7] = Format$(CONY, "4§.00%)

CALCULOSZ YISLOWV((Q) = Forsat3(RCARGAV, “¢¥.0d"
CALCULOS2 YISLDWY{ 1} = PorsatS(RCIaV, "§§.00*;
CALCULOSZ . YIXLDWV(2Y = Pormat3(RCIV, "4§.00%)
CALCULOS2 . HIZLDMV( 1) = Formatd(RiCiav, “#§.90M)
CALCULOS2 .YTSLOWV(4) = Format${RCAesY, ™§3.307
CALCULOSI.ZIELONV(S) = Format§{RnCAV, *#f.00"
CALCULISZ YIELIMV(S) = ToraauS(RCASGLY, *#4.20™)
CALCULOS2. Y TELONVE?) = Porman${RNAPTAV, "¢1.,307:
CALJULCSI, YTSLOWN{3) = Pormac${RGILY, "##.30"
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PORH2S = H2S * 100 / PESOT

CALCULOS2.YIELDW(12) = Format$(PORH25, "#f.00")

PGM = GASOLM #* 100 / PESOT

CALCULOS2.YIELDW(7) = Format$(PGM, “J#.00")

PNM = NAFTAM * 100 / PESOT

CALCULOS2,YIELDW(8) = Format$(PNM, "§#.00")

PGOLM = GOLM & 100 / PESOT

CALCULOS2.YIELDW(9) = Format$(PGOLM, "#4.00")

PGOPU = GOPM * 100 / PESOT

CALCULOS2.YIELDW(10) = Format$(PGOEM, "#§.00")

PORCOKE = (Val(FRESCA.YFRESCA(8))) * 100 / PESOT

CALCULOS2 . YIELDW(11) = Format$(PORCOKE, "##.00")

CAICULOS2.YIELDM(13) = Format$(PESOT, "##4.0")

PESOW = PORH2 + PORCl2 + PORC3e + PORC3 + PORiC4s + PORCAes + PORNC4 + PORII2
S + PGM + PNM + PGOLM + PGOPM + PORCOKE

CALCULOS2.YIELDW(13) = Pormat$(PESOW, "##.00")

!DIFERENCIA ENTRE CARGA Y PRODUCTOS EN TON/D
DIFER = CARGAM - PESOT

CALCULOS2.TEB(9) = Vormat(DIFFR, "“#f.000")

End Sub
Sub PORVOL (CARGAV, C3eV, C3V, nCaV, CiesV, {CAsV, GASOLV, NAFTAV, GOLV, GOPV)

/CALCULO DE VOLUMEN DE PRODUCTOS Y PORCIENTO EN

'VOLUMEN CON RESPECTO AL VOLUMEN DE CARGA FRESCA

RCARGAV = CARGAV # 100 / CARGAV

RC3eV = CleV * 100 / CARGAV

RC3IV = C3IV * 100 / CARGAV

RNCAV = nC4V * 100 / CARGAV

RC4esV = C4asV * 100 / CARGAV

RiCASV = iC48V * 100 / CARCAV

RGASOLV = GASOLV #* 100 / CARGAV

RNAFTAV = NAFTAV * 100 / CARGAV

RGOLV = GOLV * 100 / CARGAV

RGOPV = GOPV # 100 / CARGAV

RTOTV = RC3eV + RCIV + RNCAV + RC4esV + RIC4s8V + RGASOLV + RNAPTAV + RGOLV +
RGOPV

VTOT = C3eV + C3IV + nCAV + Cdes + iCASV + GASOLV + NAFTAV + GOLV + GOPV

/CALCULO DE LA CONVERSION EN FUNCION DE PRODUCCIONES
'LIQUIDAS CON RESPECTO AL VOLUMEN DE CARGA

CONV = (CASOLV + NAFTAV + GOLV + GOPV) # 100 / CARGAV
CALCULOS2,TEB(7) = Format$(CONV, "##.00")

CALCULOS2.YIELDWV(0) = Format$(RCARGAV, "##.00")
CALCULOS2,YIELDWV(1) = Format$(RCleV, "#f#.00")
CALCULOS2.YIFLDWV(2) = Format$(RC3v, "J#4,00")
CALCULOS2.YIELDWV(3) = Format$(Ric4sv, "#4.00")
CALCULOS2.YIELDWV(4) = Format$(RCdesV, "##.00")
CALCULOS2.YIELDWV(5) = Format$(RnCav, "#f.00")
CALCULOS2, YIELDWV(6) = Format$(RGASOLY, "#¥.00")
CALCULOS2, YIELDWV(?7) = Format$(RNAFTAV, "#f,00")
CALCULOS2,YIELDWV(8) = Format$(RGOLV, “##,00")
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CALCULOS2.YIELDWV(9) = Format$(RGOPV, "§f.00")
CALCULOS2, YIELDWV(10) = Format$ (RTOTV, "/#f.0")
CALCULOS2,YIELDV(10) = Format$(VIQT, "###.0")

End Sub
Sub PRODPPT (VPPT, VACL, VREC)
'VOLUMEN DE PRODUCTOS A PPT

VEPT = Val(FRESCA.YFRESCA(7)) + Val(GOL,YGOL(2)) + Val(GOP.YGOP(2))
CALCULOS2.TEB(4) = Format$(VPPT, "###4,00")

fCALCULO DEL ACEITE CICLICO DE PLANTA CATALITICA
VACL = Val(FRESCA.YFRESCA(3)) * 241.2
CALCULOS2.TEB(2) = Format$(VACL, "####.00")

!VOLUMEN RECUPERADO Y ENVIADO A 5LOP POT
VREC = Val (FRESCA.YFRESCA(4))
CALCULOS2.TEB(3) = Format$(VREC, “####.00")
End Sub
Sub SALIDATOTAL ()
Msg$ = "SALIR DEL BALANCE?"
If MsgBox(Msg$, 33, "SALIR"} = 1 Then
End

knd If
End Sub

Su

T

VAPGEN (VAPGENT)

!CALCULO DEL VAPQR GENERADQ EN CALDERETAS

'E~8 Y E-5 EN TON/HR

VAPGENS = Val(FRESCA.YFRESCA(5)) * 1717 / 10 * )
VAPGENS = val (FRESCA.YFRESCA(6)) * 2000 / 10 * 3
VAPGENT = VAPGENS + VAPGENS8

CALCULOS2.TEB(8) = Format$(VAPGENT, "##df¥.0")

End Sub
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