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MODELAMIENTO DE LA PLANTA DE COQUIZADO 
FLUIDIZADO DE LA REFINERIA FRANCISCO. 1 MADERO 

RESUMEN 

El presente trabajo presenta un sistema de cálculo para obtener los parámetros 

termodinámicos más importantes de un proceso de Coquizado Fluidizado. 

Se presentan dos submodelos: 

- Balance de Energía 

- Balance de Materia 

Se han desarrollado una serie de subprograrnas en ambiente Windows para el cálculo de 

dichos modelos; los cuales se describen paso a paso. Se utiliza una serie de datos, tanto 

de pruebas analíticas así como de condiciones operacionales del proceso, para resolver 

el problema. 

El modelo esta basado en las ecuaciones fundamentales de conservación de materia y 

energía; a partir de las cuales se determinan las variables. 

Las propiedades de corrientes utilizadas son obtenidas a partir de la caracterización típica 

de fracciones del petróleo. 

Los parámetros más importantes que se calculan son : 

- Coque quemado 

- Coque producto 

- Circulación de coque caliente 

- Energía de reacción 

A partir de estos modelos se podrán realizar evaluaciones técnico-económicas del 

proceso, actividad por demás importante y necesaria para poder evaluar la rentabilidad 

del proceso. El modelo es comparado con datos de diseño original, asi como con un 

simulador comercial. 
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INTRODUCCION 



I NTRODl leCION 

Los Etctores ambientales y económicos cada vez tienen mayor importancia Esto trae 

como consecuencia la división de un Sistema en dos grupos, el medio ambiente y la 

producción, por lo que el beneficio y el costo tienen un efecto adverso en el progreso. En 

resumen existen múltiples tomas de decisiones las cuales deben de hacerse 

adecuadamente. Para lograr tal propósito, es necesario saber aplicar los principios y 

cálculos básicos de ingeniería quimica utilizando los conceptos fundamentales de las leyes 

de conservación, aplicados a los balances de materia y energía 

Un balance de materia es un corneo del flujo y cambio de masa en el inventario de materiales 

de un sistema, en base a la ley de conservación de la materia 

Un balance de energia parte de restricciones generales bajo las que se observan todas las 

transformaciones de energía, conocida como primera ley de la termodinámica. 

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

permiten obtener resultados y conclusiones prácticas. 

El presente trabajo pretende aplicar los conceptos anteriores utilizando la información 

disponible y, mediante una computadora, determinar los parámetros más importantes 

involucrados en un proceso de coquización fluida, que serán punto de partida para realizar 

evaluaciones técnico-económicas del proceso. 
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CAPITULO 1 

GENERALIDADES 



I .- El, PROCESO DF. CRAQUEO TERMICO 

Los procesos de traqueo térmico de residuos de vacio son una tecnología para manejar la 

creciente demanda de gasóleos para la producción de gasolina catalítica. Varios tipos de 

procesos han surgido: "Huid (7oking", "Delayed Coking", "Idericoking", "Eureka", 

"Vishreaking". Estos procesos tienen condiciones de operación diferentes y los productos 

obtenidos son específicos de cada uno de ellos. 

En estos procesos la carga a la planta es el residuo de la destilación al vacío que se convierte 

a fracciones más ligeras que son aprovechadas como carga a otras plantas de la refinería, 

En todos estos procesos los objetivos son : mayor rendimiento de gasóleos, incremento en el 

rendimiento liquido total, reducción de costos de servicios auxiliares y reducción de costos 

de construcción. Estos objetivos no son fáciles de alcanzar y normalmente la utilización de 

un simulador de procesos resulta ventajosa para obtener resultados óptimos. 

1.2.- VARIABLES PRINCIPALES EN LOS PROCESOS DE CRAQUEO TERMICO 

Para el diseño y control de un proceso de craqueo de residuos, las siguientes variables 

independientes son claves: temperatura de reacción, presión de reacción, tiempo de 

residencia, distribución de tiempos de residencia, y la caracterización de la alimentación. 

En todos estos procesos la formación simultánea de coque limita la conversión a productos 

líquidos destilables. En los procesos de "Visbreaking" y "Eureka", la conversión está 
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sujeta al punto de formación de coque, ya que debe evitarse su formación para que no se 

tapone el reactor. 

Los procesos de coquizado (sin gasificación), que están diseñados para aceptar al coque 

como subproducto sólido, permiten mayor conversión a liquidas destilables. Sin embargo el 

coque obtenido 	(10.30% peso de la alimentación) es de mucho menor valor que los 

líquidos destilables que constituyen el producto principal. Aunque muchos aspectos cinéticos 

de la termólisis de residuos y mecanismos de formación 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 postulado que 

la formación del coque, consecuencia de la termólisis del residuo, es una secuencia de pasos 

de polimerización y condensación de las fracciones más ligeras hacia las más pesadas. 

Aceites 	Resinas 	Asfaltenos 	Carbenos 	Coque 

Evidencias recientes (Wiehe, 1992) muestran que esta ruta de reacción resulta de un 

incremento de aromaticidad y oligomerización, y una combinación de éstas. Sin embargo, 

los modelos cinéticos que contienen tales secuencias de reacciones químicas directas a coque 

fallan al predecir el periodo de inducción antes de que empiece la formación de coque. Este 

periodo de inducción ha sido observado experimentalmente por muchos investigadores.  



Nlagaril et al. (1%8.1' 7 1) fue el primero en postular que la formación de coque es 

provocado por la separación de fases de asfaltenos Desafortunadamente sus pocos datos 

cinéticos lo condujeron a utilizar variaciones cinéticas lineales o de orden cero en vez de 

cinéticas de primer orden esperadas para la termótisis. Recientemente, Yan (1987) describe 

la formación de coque en "1 7.vbreaking" como resultado de un paso de separación de tases, 

pero este paso no está incluido en su modelo cinético de formación de coque. 

Por lo tanto, los estudios cinéticos se han concentrado en la conversión de la porción de 

asfaltenos del residuo de petróleo. Wiehe (1993) ha concluido que la cinética de conversión 

del residuo tiene cuatro características comunes: Un periodo de inducción antes de empezar 

la formación de coque. un máximo en la concentración de asfaltenos al final del periodo de 

inducción, la aproximación a una constante de la relación entre concentración de asfaltenos y 

los no volátiles solubles en heptano para tiempos de reacción grandes, y una alta reactividad 

de los asfaltenos. 

Schucker (1983), en la determinación de la cinética de coquizado para residuo pesado de 

vacío, demostró que las reacciones de descomposición térmica no pueden ser descritas por 

un modelo que involucre únicamente una energía de activación. La separación del residuo en 

asfaltenos, aromáticos polares, aromáticos, e hidrocarburos saturados, muestra 

comportamientos diferentes en las energías de activación de cada uno, los cuales son función 

del grado de conversión 

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

Asfaltenos > Resinas > Aromáticos > Saturados 
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además encontró que la aroinaticidad juega un papel importante en la deterotinacion de !a  

velocidad de formación del coque. 

Todos estos conceptos son base para conocer más profundamente el proceso de coquización 

fluida y obtener mayor valor agregado en los productos del proceso. 

Desafortunadamente, las cargas de crudo disponible en las refinerías de Pemex empiezan a 

ser progresivamente más pesadas, esto es que contienen una mayor cantidad de fracciones 

no destilables del residuo de vacío. Como resultado habrá un mayor potencial para el 

desarrollo eficiente de procesos de bajo costo que conviertan el residuo en productos ligeros 

de mayor valor. 

Uno de los puntos importantes en los procesos de coquización fluida son los efectos 

térmicos tanto en el quemador como en el reactor fluidizado. La obtención de parámetros 

como circulación de coque caliente, energía de craqueo, coque quemado, etc. deben de ser 

conocidos para realizar evaluaciones del proceso. 

De la coquización fluida se obtienen altos rendimientos, similares a los que alcanza una 

coquización retardada convencional. La coquización retardada es un proceso que tiene auge 

en la actualidad en el craqueo de residuos de vacío. La energía externa requerida por la 

coquización fluida es menor que la de una coquización retardada, ya que la mayor 

comparación es que energía de reacción es proporcionada por el coque del sistema que se 

quema. 

1.3.- COQUE DE PETROLEO 

El coque de petróleo es una forma de sólido oscuro de carbón, producto de la 

descomposición térmica de la polimerización de líquidos de hidrocarburos pesados derivados 
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del petróleo. Históricamente, el coque del petróleo ha sido considerado el producto menos 

deseable en el esquema de una refinería. En la actualidad refinerías modernas producen un 

promedio de 27 millones de toneladas por año de coque de petróleo. Cuando el crudo 

procesado tiene bajo contenido de azufre y metales, el coque de petróleo 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 fiuidizada. 

- Sistemas Integrales de gasificación y cogeneración en ciclo combinado (IGCC). 



CAPITULO 2 

ANTECEDENTES, DESCRIPCION, Y DIAGRAMA DE FLUJO 

DE PROCESO DE LA PLANTA COQUIZADORA 



2 1 - ANTECEDENTES 

La planta coquizadora que se estudia en este trabajo se encuentra ubicada en la Refinería 

Francisco 1 	Madero en ciudad Madero, Tam. y es la única que existe en Petróleos 

Mexicanos La planta cuenta con una capacidad de procesamiento de 10,000 13PD 

( barriles ! dia ) de residuo de vacío e inició su operación en 1968. El diserto ha sufrido 

cambios que le han permitido una operación más constante y confiable. El proceso está 

basado en una patente de EXXON Research and Engineering Company. El proceso fue por 

primera vez comercializado en 1954. Actualmente hay nueve unidades de coquización fluida 

operando en todo el mundo con un procesamiento de 159,000 I3PD. 

El proceso consta esencialmente de dos reactores principales llamados Quemador y Reactor. 

Parte de residuo de vacío es introducido a un lavador el cual intercambia calor con los gases 

producidos en el reactor, condensando la fracción 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 líquidos más 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 compresión de gas, y a las unidades de recuperación de fracciones 

ligeras. 
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La energía requerida para mantener el reactor a la temperatura de coquizado es 

proporcionada por la circulación del coque entre el reactor y el quemador Una parte del 

coque producido en el reactor es quemado con aire para satisfacer la energía requerida por 

el proceso. El exceso de coque es extraído del quemador enviándolo a almacenamiento. 

El rendimiento liquido y el coque producido pueden variarse ligeramente para ajustar el 

producto deseado. Finalmente, el proceso es generalmente insensible a contaminantes en la 

alimentación tales como azufre, nitrógeno, metales y cenizas. 

Estudios realizados por EXXON muestran que estos procesos han alcanzado un factor de 

servicio del 90.5% (fracción del total del tiempo disponible durante el cual el proceso esta en 

operación ), alcanzándose el 95% en algunas unidades. El dato de corrida más larga es de 

31 meses. 
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2 2 - DESCRIPCI()N DEL FLUJO DE PROCESO 

En la figura I (página 19), se muestra el diagrama de la sección de reacción del proceso de 

coquizado fluidizado. 

La corriente de residuo de vacío (1), a 290 °C (554 ° F) proveniente del tanque de carga 

M11-TK-3 y la corriente de fondos (2), del lavador Mil-T-1A a 260 ° C ( 680 ° F) se 

combinan y son enviadas mediante la bomba M11-P-1 dividiéndose en dos corrientes; una al 

lavador MH-TIA (4), y otra al reactor Mil-T-1 (5) La temperatura resultante de la 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 sección de derrame del lavador MH-T- A, es 

previamente enfriada a 	312 ()C ( 594 `' F) mediante la caldereta MH-E-8 generadora de 

vapor de 19 kg/cm2  y se pone en contacto con los vapores provenientes del reactor para su 

enfriamiento, evitando desintegración y carbonización posterior. Esta corriente de reflujo, es 

regulada por un controlador para mantener un flujo constante de alimentación 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 es regulada por un 

controlador de flujo, el cual recibe una señal de registro del control de nivel localizado en la 

base del lavador. La corriente del fondo del lavador MH-T-1A pasan a través de una 

coladera tipo canasta, antes de pasar por una válvula de control de flujo para detener todas 

las partículas de coque (atrapadas por la corriente circulante). uniéndose a la carga fresca en 

la succión de la bomba de carga MH-P-1. 
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La segunda corriente (5), se alimenta y se desintegra en la cama densa del reactor Los 

vapores producto de la reacción dejan la cama densa a una temperatura de 510"C (950 	) 

y se calientan a 518 "C (965 	) por medio del coque caliente que entra y el coque de 

arrastre, y pasa a través de un grupo de ciclones al lavador M I 1-T- I A 

Los vapores producto de la reacción (6), son previamente enfriados mediante el reflujo de 

carga combinada, y rectificados mediante una corriente de reflujo de gasóleo pesado (7), en 

el lavador 	I A, antes de pasar a la torre fraccionadora M11-T-3. 

El coque formado en la reacción de desintegración se deposita sobre las partículas de 

coque de circulación en la cama del reactor. Las partículas de coque que se arrastran con los 

gases de reacción se eliminan por medio de los ciclones del reactor y se retornan a la cama 

por la pierna de los ciclones. 

Vapor de atrición (8), se utiliza para mantener el tamaño de partícula. La alta velocidad del 

vapor rompe las partículas de coque más grandes para producir finos, los t uales sirven como 

núcleo para nuevos depósitos de coque. El vapor de alimentación al reactor está a 42 kg/cm2  

(600 psig) y a 550°  C(1022 °F ), y se inyecta a través de las boquillas de atrición dentro del 

reactor. 

El coque fluye de la cama densa del reactor a la sección con placas detlectoras del agotador. 

Se le inyecta vapor en el fondo del agotador para eliminar los hidrocarburos volátiles del 

coque. Las partículas de coque que son muy grandes para pasar a través de la malla cónica 

localizada en el fondo del agotador, se recolectan en la tolva de coque residual. Las 

partículas de coque atrapadas se recolectan en una línea de 12" la cual tiene un ángulo de 

30°  con respecto a la vertical saliendo por un lado del cono del agotador. A la salida del 
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agotador de esta línea tiene una sección de 5 pies que se bloquea doblemente con válvulas en 

cada extremo. La extracción de estas partículas grandes del sistema es intermitente. 

El coque agotado (10), fluye al quemador a través de una linea de 25 " de diámetro interno, 

denominada linea de transferencia de coque frío. La relación de coque que fluye del reactor 

al quemador se controla por la válvula de deslizamiento I.RCV-1 del coque frío. El 

controlador de nivel de la canta densa del reactor controla la acción de la válvula de 

deslizamiento de coque frío. 

Vapor de aereación se inyecta a intervalos a lo largo del elevador en la línea de coque frío 

para prevenir taponamientos y asentamientos del coque circulante. El vapor elevador se 

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

El quemador es la unidad que mantiene el balance térmico, mediante la combustión del 

coque con aire. 

El aire al quemador (12), se suministra por el soplador M11-C-1, el cual succiona de la 

atmósfera. El flujo de aire se controla regulando la velocidad de la 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 temperatura de la cama densa, 

que a su vez manda señal al gobernador de la turbina del soplador 8411-C-1 regulando su 

velocidad. 

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

pasando a través de dos pasos de ciclones a la chimenea. Los finos de coque se eliminan de 
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los gases de combustión por los ciclones, y se regresan a la cama densa por medio de las 

piernas de los mismos. 

En la chimenea, los gases de combustión pasan a través de una válvula de deslizamiento a un 

silenciador antes de descargarse a la atmósfera La acción de la válvula de deslizamiento de 

la chimenea se regula por un controlador de presión diferencial en el cual se mantiene una 

presión diferencial constante entre el reactor y el quemador. 

El coque del quemador se divide en dos corrientes de salida; la corriente de coque caliente y 

la corriente de coque producto. 

El coque caliente (11), sale del fondo del quemador hacia abajo a través de la línea de 

transferencia de coque caliente circulando al reactor por la vía flexionada del elevador 

vertical. El flujo de coque caliente de transferencia del quemador al reactor se controla por 

una válvula de deslizamiento, regulada por el control de temperatura de la cama densa del 

reactor. Se inyecta vapor de aereación exactamente arriba de esta válvula para evitar 

taponamiento con el coque. 

2.2.1.- SISTEMA DE EXTRACCION DE COQUE 

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

derrame y pasa hacia abajo a través de la sección elutriadora con deflectores al tambor de 

enfriamiento donde se enfria a 177 °C ( 350 °F ) con espreas con agua (13).  
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El agua vaporizada al contacto con el coque caliente arrastra las particulas tinas de coque, y 

pasa hacia arriba por el elutriador regresando las partículas tinas de coque al quemador. El 

coque (luye finalmente a través de la válvula de deslizamiento PRCV-1 hacia el silo de 

almacenamiento MH-D-4, utilizando aire de arrastre (15), para su transporte. La válvula de 

deslizamiento se acciona por el control de nivel de la cama densa en el elutriador. 
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2.2 2.- SECCION DE FRACCIONAMIENTO 

Los vapores del lavador MII-T-1A (o), a 370"C ( 698`T ) entran al fondo de la 

fraccionadora MII-T-3, mostrada en la Figura 2 (página 20). Los fondos de la fraccionadora 

Mil-T-3 a 282°C. (540"F) se enviar mediante la bomba de gasóleo pesado Mil-P-5 a través 

del generador de vapor de baja presión MI 	hacia el enfriador de flujo intermedio 

Mil-E-6, enfriándose a I90°C (374°F), para dividirse en tres corrientes. La primera 

curtiente (16), es la del control del nivel del gasóleo pesado producto enviándose a 

almacenamiento a través del enfriador de gasóleo M11-E-4; la válvula de control es 

accionada por un controlador de nivel en el fondo de la fraccionadora MII-T-3. 

La segunda corriente de gasóleo (17), se usa como reflujo intermedio para rectificación y 

mantener el balance térmico del fondo de la torre fraccionadora M11-T-3 y se retorna a 

190°C ( 374 °F ) al plato 3. La tercera corriente (18), es de rectificación; la cual fluye a la 

malla en la parte superior del lavador MII-T-1A para control del punto final del gasóleo 

pesado. 

El generador de vapor MH-E-5A es del tipo caldereta produciendo vapor de 9 kg/cm2  . 

El gasóleo ligero producto (25), se obtiene a 207°C del plato 7 de la fraccionadora MII-T-3 

y enviado mediante la bomba Mil-P-4, a almacenamiento a través del enfriador MH-E-3 a 

51°C (125°F). 

La nafta 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 MIL-T-4 La nafta pesada se agota con vapor, 

17 



y los vapores desprendidos se regresan a la torre fraccionadora MI l-'1'-3 abajo del plato Id. 

La nafta pesada a 132"C (270°F) se extrae del agotador MII-T-4 mediante la bomba 

Mil-P-3, enviándose a almacenamiento través del enfriador MI I-E-2 a 43°C (I I 0°F) 

Los vapores dela parte superior de la fraccionadora MI I-T-3 a 107°C (225°F) se condensan 

parcialmente enfriándose a 49°  C (120°F) en los condensadores M1I-E-1, fluyendo al 

acumulador de destilados M11-13-1. El reflujo de nafta ligera del acumulador Mil-D-1 se 

envía mediante la bomba Mil-P-2 a la parte superior de la fraccionadora Ml I-T-3 a control 

de temperatura. La nafta ligera producto (23), del acumulador Mil-D-1 se envía a control de 

nivel, a través del enfriador de nafta ligera Mil-E-7 a almacenamiento a una temperatura de 

100°  F (37"f). El agua amarga (22), se desaloja de la acción separadora(dos fases) del 

MH-D-1 enviándose mediante la bomba MH-P-6 a la fosa de agua de la Unidad de Craqueo 

Catalítico. 

El gas húmedo (21), del acumulador MII-D-1 a control de presión se envía a compresión a 

la planta estabilizadora. 
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CAPITULO 3 

DESARROLLO DEL MODELO 
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3,1 BALANCES DE. MATERIA Y ENERGIA 

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

alimentación y los productos, 

FIGURA 3. DIAGRAMA DE BLOQUE DEL PROCESO 

La evaluación del rendimiento del proceso se obtiene a partir de los balances de energía, y 

de materia, al contarse con las condiciones de operación (flujos, temperaturas, etc.). 

Para efectuar los balances se parte de la información de corrientes y datos de operación que 

se indican en el apéndice 11 

La estrategia para el desarrollo de los modelos de balances de energía y materia dependerá 

de los datos disponibles y del número de variables que resulten al plantear las ecuaciones de 
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dichos balances, de tal manera que los cálculos sean sencillos presenten la secuencia mas 

lógica de calculo. 

El primer paso para el desarrollo del modelo que permita obtener los parámetros 

termodinámicos importantes del proceso, es plantear los balances de materia y energía 

alrededor del Reactor y del Quemador. 

En la Figura 4 se muestra un esquema tipico para el balance de energía. Las variables de 

operación del Quemador•Reactor están 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 análisis y la identificación de todas las entradas y 

salidas de energía del sistema. 
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Antes de plantear el balance de energía se deben establecer los balances de materia para los 

sistemas detinidos para su análisis 

BALANCE REACTOR. QUEMADOR 

Myy 	MRCE MVItt MAQ+ MA + MVO MG(' + Mt;11 + Mei 	MRCS t" MVRS 

(3.1) 

BALANCE DEL REACTOR 

	

+ MRCE + MVRE MCC = M011 + Mcr + MRCS + MSIS   (32) 

BALANCE DEL QUEMADOR 

MA MAQ MVQ = Mvile Tvig. MCCII + MCC + MCV 	(3,3) 
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3.2 BALANCE DE INERCIA EN EL QUEMADOR 

Las reacciones que se llevan a cabo en el quemador son 

+ /O, --> rO 
+O, > CO, 

S + O, -> SO, 
H. /O, 11,0 

A partir del balance general de energía en régimen estacionario : 

Q + W + Yxon Ent.( 	gZ + 1/2  V2  )11i. Mrnt 	n.„„ s.i (11 + gz + 1/2  v2)s.,i M.1 	(3.4) 

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

además los cambios de energía causados por la reacción, se incorporan al balance de 

entalpia de cada especie : 

Q = AH = 115.‘111)A • Hiin-rmim 	(3.5) 

Para un proceso donde ocurre reacción química y cambios de temperatura, el MI se obtiene 

por el siguiente esquema: 
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FIGURA 7, LEY DE IIESS 

Q = MI = 	 + A112 	(3.6) 

Alli = - 	f
t
ly  hin())„ d7' 	( reactivos ) 	(3.7) 

e112  = 	E frrw. 	 ( productos) 	(3.8) 

donde g es el Flujo de la corriente i, y Cp, es la Capacidad calorífica especifica de la 

corriente i. 

La energía generada en la reacción debido a la combustión del coque, ella., se obtiene a 

partir de la ley de Hess. 

28 



De la Figura 5 se pueden establecer las corrientes de entrada y salida del quemador I.as 

corrientes de entrada se sustituyen en la ecuación (7) y constituyen el termino de reactivos y 

las corrientes de salida en la ecuación (8) y constituyen el termino de productos. Con estas 

consideraciones el balance de energía para el quemador queda de la siguiente manera : 

AHA  + AI Irr + Alim)  + AlivQ  	(3.9) 

A112  = Aliar 	+ Al lec + Al leen Al iVree 	(3.10) 

donde AH; es la Entalpia correspondiente a la corriente i 

La entalpia Mi  se calcula mediante la ecuación 

TI 
eH, 	írre.  	 (3.11) 

Sustituyendo las ecuaciones (10) y (11) en la ecuación (6) se obtiene : 

Q = Airmag + VIFIGe Met. áHce +Mica' 

- (ANA  + eHcr + AIiAQ  + M'yo ) 	(3.12) 

Como la reacción es exotérmica la energía estándar AH°. de reacción es negativa. El 

término Q en la ecuación anterior representa el intercambio de calor del quemador con el 

medio ambiente y comprende las pérdidas por radiación y convección a través de las paredes 
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del equipo y será una cantidad negativa y se expresa como Q - QRAIX)S rearreglando la 

ecuación (12), se obtiene : 

-QRADQx - 	AllA  + Al + AllAQ  

Ml e  + Allem -4- Miel, + Alley + 	(3.13) 

Substituyendo la ecuación (11) en (13) se obtiene la expresión que representa el balance de 

energía en el quemador : 

—Q ,,,a,,. — 	rr A  M,CMT +1.  Ale„Cpc,4T+ 	 1:CpRe dr) 

+Irriv  M,,,Cpyedr = frrac M
as 

 ,,Cpcsir frrcr 	 frr: M<„,Cpccdr 

+11"  Alcen CPccii dr +I'.  MmeePivedr 	 (3. 14 ) 

En la ecuación anterior el estado de referencia para el agua es vapor a 	, por lo cual se 

introdujo el termino -Xim en la corriente de agua líquida AQ, que representa el calor latente 

de vaporización. 

Del balance de materia se obtiene : 

mar= Mee  mee  4- mcp +mem 	(3.15) 

donde MCQ representa el coque quemado y 	es el flujo másico de la corriente i. 

Al sustituir la ecuación (15) en la ecuación (14) se obtiene : 
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+ 	Al Chil .!' f Jt,r, A1`
..(  

+1` ur  Mi.,,Cptvdt+
Jrur 
	 Cp,.,.„ 	 +

rrr 
	(p,c,111) 

+f 4v krpredi' 	 + 	11,1,,f .  perdí + 
TAU 	 xer 

f r" Aice„ 	r CPw„di.  tm 

	

MiurCPiredt   (3.16 ) 

Asociando las integrales que contienen el termino Mce, M,t, Aleen, y rearreglando la 

ecuación anterior se obtiene : 

JTQ Al„,Cpmft = 7Q„‹,x„ 	+ 	MACpAdT + 1.47  MeoCp,..cdt +f r.v  

-Jr 	 r" MocCp,,d7'+ fr  iti„Cpc,,d7-1- 	(-A 7 „,,. + 	('p edT) 

-Jr 	AfvocChwal .  + f'' MeettePcentir 	 (3.17) 

El término del lado izquierdo de la igualdad es la energía transferida del quemador al 

reactor, es decir es la energía necesaria para llevar a cabo la reacción en el reactor, así como 

para llevar todos los reactivos y productos a la temperatura de reacción. Mec representa la 

circulación de coque caliente del quemador al reactor. 

La energía de reacción estándar a la temperatura de referencia esta dada por : 

	

Ei ni (Airr   (3.18) 
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Donde 

n, - moles formados de i 

n, ,0 para productos 

n, 	para reactivos 

Entonces la energía de reacción estándar queda como 

= 	rico2 r All"f co  .f 	ri so2+Airi1110 
	 ...........................(3.19) 

Una vez obtenida la energía transferida al reactor se puede obtener la circulación del coque 

caliente. 

3.3 BALANCE DE ENERGIA DEL REACTOR 

De igual manera que para el quemador se plantea el balance de energía para el reactor. A 

partir de la Figura 6 se establecen las corrientes de entrada y salida del reactor. 

MIT + AHKcc + Al Ice + 

AliG11+ AHilCS 
AHer AlIVRS 
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Q - All"„„ '1  (Marx + AHvia Al 	t. Al I,at 

-(Albar 	Al IR,T. t. Al ki• 	Aliviar.) ......... 	(3.20) 

donde VRE representa todas las corrientes de vapor de agua de alimentación al reactor. 

Si Q representa las pérdidas por radiación en el reactor (Q = -Q
RA,Rx ) reordenando la 

ecuación anterior se obtiene 

AH",“, (etivRE + 	+balita -1.  állcv) 

Allón+ Alises 1-  AIIVRS) QRADRN 	....... (121) 

Si se toma como la temperatura de referencia para evaluar las entalpias la temperatura del 

reactor, el término AHcr se cancela y la entalpia de reacción estará evaluada a la 

temperatura del reactor. A esta entalpia se le llama Allreac. La ecuación (21) queda de la 

siguiente manera : 

AllEr Allik(7E + álice 
A 

•( AVIGH+ AHRes + llyns QR.Aexx) 
............... (3.22) 

Expresando los términos de la ecuación (22) en función de las capacidades calorificas e 

integrando de la temperatura de referencia a la temperatura a la cual entran o salen las 

diferentes comentes, de acuerdo con la ecuación (11), se obtiene 
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Jt 	 + 	 111„,.,, I. fi. Alrrrct  p„,,,dr+ 	'pr,.</T 

;/)‹.,,, 	+ nes(A w 	.19aesdn +r, 
tu 	 u  ,,,,,wsrPinstil. 4-  n inu.t I 

donde Tm es la temperatura del reactor, la cual equivale a la de referencia, como se 

mencionó anteriormente. 

La ecuación anterior proporciona la energía necesaria para llevar a efecto la reacción así 

como para llevar todas las corrientes de entrada y salida a la temperatura del reactor, 

pérdidas por radiación, etc. La integral para el vapor 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 las ecuaciones que rigen el balance de energía se pueden resolver para 

encontrar las variables Mce y állreac 

(3.23) 
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3,4 BALANCE DE MATERIA GLOBAL 

El segundo paso para el modelado es el balance de materia global Este balance está referido 

a los rendimientos del reactor. Esto es, la carga fresca que se alimentó así como los 

productos de la reacción de craqueo térmico, a salir • 

-Carga fresca 

-Gas húmedo 

-Nafta ligera (Gasolina) 

-Nafta pesada 

-Gasóleo ligero 

-Gasóleo pesado 

-Coque bruto 

Una vez que se tienen todos los datos para las corrientes, (a partir de los sistemas de 

medición) se evalúan los flujos másicos, obteniéndose el rendimiento en peso para cada 

corriente. 

El gas húmedo se calcula por medio de sus componentes ya que se conocen éstos a partir de 

un análisis cromatográfico. 

El rendimiento de gasolina se corrige de acuerdo al purgo 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 ebullición, norma D•86 ). Siempre que existan 
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fracciones que estén dentro de la escala de ebullición de la gasolina, su cantidad debe 

determinarse. Por otro lado si la gasolina tiene un punto de corte mayor que el indicado esta 

fracción debe de ser determinada restándosela ala gasolina. Normalmente los puntos de 

corte de las gasolinas están por debajo del punto de corte siendo necesario determinar la 

porción de gasolina que está en los productos inmediatos de corte 

( principalmente la nafta pesada ). 

La nafta pesada, el gasóleo ligero, y el gasóleo pesado se evalúan como 

"pseudocomponesues", esto es, en base a una caracterización preestablecida. 

Generalmente también se obtienen las producciones en porcentaje volumétrico para aquellos 

productos líquidos o que dependiendo de sus condiciones de presión y temperatura, a la que 

se manejan son líquidos. 

Del balance final se puede obtener la conversión, la cual es lo que se convierte a 

rendimientos líquidos del reactor referidos al volumen de carga al proceso. 

Por último, 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 0.1 

son aceptables, mientras que porcentajes mayores requieren de una revisión de los 

sistemas de medición, así como de las condiciones de referencia a la que fue calibrado el 

sistema de medición, de tal forma que se obtengan datos confiables que se puedan utilizar 

en el modelo y así 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 Petróleos Mexicanos de contar con un modelo de 

cálculo que permita conocer los parámetros térmicos y los rendimientos de la planta de 

coquización fluida de la Refinería Madero, en el presente trabajo se ha desarrollado un 

sistema de cálculo que en un breve lapso de tiempo permite obtener el balance de energía y 

de materiales del proceso, obteniéndose además parámetros tales como coque quemado, 

circulación de coque caliente, energía disipada al medio ambiente, energía requerida para el 

craqueo, energía por unidad de carga fresca, etc, en función de las condiciones de operación 

reales del proceso de coquización fluida. El sistema de cálculo se apoya en algunas 

correlaciones necesarias para el calculo de algunas variables, tales como el coque bruto, 

entalpia del residuo de vacío, tanto en fase líquida como en fase vapor, carbón Conradson de 

la carga neta, etc. 

4.2 DESARROLLO DEL SISTEMA DE CALCULO 

4.2.1 I3ALANCE DE ENERGIA 

El sistema de cálculo se basa en la estrategia planteada para el balance de energía. La 

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

específicos, factor de caracterización, capacidades caloríficas, carbón Conradson, etc.  
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FIGURA 7 
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Agua 
liquida a Ts  
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QUEMADOR 

I.- Cálculo del aire seco de combustión al quemador. 

Para determinar esta variable es necesario calcular la humedad que entra con el aire húmedo .  

El cálculo del agua contenida en el aire se hace a partir de datos de temperatura de bulbo 

húmedo, temperatura de bulbo seco y la presión barométrica. Este se realiza a partir de un 

balance típico de un sistema aire-agua : 

Para el caso de la operación de humidificación aire-agua la linea de humidificación adiabática 

es igual ala linea de bulbo húmedo. El balance de energía (figura 7) es : 

112 = 111 +113 

Las ecuaciones para las entalpias de las corrientes son: 

 

(4.1) 
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cm( 	To) _4- 	Oí (1; -10 )1 

11, 	- 	YIÁ„ (:p'" (7; - '01 

Hl= (Y8 - ICP'Crs —  To) 

Sustituyendo en la ecuación (4.1) se obtiene 

cpa(n- )- Ys[Ao+cp"Crs-- 71= 	.1j+ Y, 
YYP' 

rearreglando la ecuación para obtener Yi  se obtiene: 

Ys  Ao+ (CPv  CP1 	- T)1+(7paci;  
= 

20 .4- WPar  CPa X Ts 	+ 	— 7s)  

pv  ("4 — 11+ 
	 (4.2) 

	 (4.3) 

Donde: 

Y = lb Agua / lb de A. seco. 

Cpa = Capacidad calorífica del aire 

Cpv,Cpl-  = Capacidad Morir-tea del agua 

>4 = Energía latente de vaporización del agua 

Para encontrar Y1  es necesario primero calcular Y5 a condiciones de saturación. La 

secuencia para d calculo de Ys es como sigue : 

a.- Con temperatura de bulbo húmedo calcular la presión parcial del agua 

( ecuación de Antoine, tablas de vapor, etc. ). 
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b.- Con la presión mal del agua y la presión barométrica calcular la fracción de 

agua a condiciones de saturación. 

( yn20 )5 --- Pnit2it / P( barométrica) 	 . ............ .. ...... (4.4) 

c.- Con la fracción encontrada calcular la relación agua/aire seco a condiciones de 

saturación Ys 

Y5 	18  Yn20 / 29 ( 1 - yu:o )   (4.5) 

d.- Con Ys , y las condiciones de entrada, calcular la cantidad de agua en el aire 

húmedo, encontrando por diferencia el aire seco. 

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

combustión, la cantidad de gases de combustión 

	

Gases de Combustión = aire seco * N2 ENI. / N2 sni.   (4.6) 

3.- Calcular la masa de cada uno de los componentes en los gases de chimenea secos así 

como el coque quemado estequiométricamente en la reacción 

-CO2  
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-CO 

-SO2  

•l120 (formada por combustión) 

El agua formada se calcula a partir del Oxigeno que queda después de producir el SO2  , CO2  

y CO a partir de la estequiometria de la reacción, calculando también el hidrógeno 

producido que fue el que se combinó con el Oxígeno para formar el agua. Una vez que se 

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

C=(C0-1-0O2 )*12 	  (4.7) 

11=1120 formada • 2.02 	  (4.8) 

S= 502 . 32.1 	  (4.9) 

El coque quemado será la suma de C, El, y S 

4.- Calcular la energía de combustión estandard a la temperatura de referencia ( 60°F ), a 

partir de los flujos molares multiplicados por su energía de reacción respectiva, para cada 

componente de la reacción : 

-C a CO 

-C a CO2  

-S a SO2  

-H a 1120 

La suma de las energías anteriores da la energía de reacción, que representa en forma 

aproximada, la energía de reacción del coque. 

42 



5.- Calcular el coque bruto producido en el reactor, a partir de la correlación con el carbón 

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 energía de las corrientes que entran al quemador al llevarlas al 

estado de referencia, las corrientes de entrada son : 

-Coque producto 

-Coque quemado 

-Aire seco de combustión 

-Agua al elutriador 

-Vapor de agua al elutriador 

-Vapor de agua de servicio al quemador 

-Humedad que entró con el aire de combustión. 

9.- Calcular el contenido de energía de las corrientes de salida al llevarlas del estado de 

referencia a la temperatura de salida, las cuales son : 

-Gases de combustión secos 

-Humedad que entró con el aire de combustión 
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-Agua formada por la combustión. 

-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 (incógnita) 

Como se puede observar, la corriente de energía del quemador al reactor es la única que no 

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

10.- Calcular las pérdidas por radiación-convección las cuales son función de la temperatura 

del sistema. Se considera de acuerdo al diseño original que el calor total perdido es del 

orden del 2.6 % de la energía generada por la combustión del coque.  

11.- A partir del balance de energía calcular la energía transferida del quemador al reactor. 

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

balance térmico del reactor. 
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tune OR 

Como se planteó en la estrategia del modelo, para el reactor se utilizará como temperatura 

de referencia la temperatura de la cama densa del reactor 

13.- Calcular el contenido de energía de las corrientes de entrada al llevarlas a la temperatura 

de referencia, las corrientes de entrada son : 

-Carga fresca 

-Recirculación interna líquida 

-Recirculación interna debido al cambio de fase 

-Vapor de agua de servicio 

-Vapor de agua de agotamiento 

-Vapor de agua de fluidización 

-Vapor de agua de atrición 

-Coque caliente del quemador (calculado en el quemador) 

14.- Calcular la energía de entrada al reactor. 

15.- Calcular el contenido de energía 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 reacción 
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-Recirculación interna en fase vapor 

-Vapor de agua de servicio, incluyendo los vapores de 

agotamiento, fluídización, y atrición. 

16.- Las perdidas por radiación- convección, en base al diseño original se estiman que 

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

17.- Calcular la energía de salida del reactor. 

18.- A partir del balance de energía para el reactor calcular la energía de reacción o energía 

de arqueo de la reacción. 

19.- Calcular la energía de reacción por unidad de carga fresca. 
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4.2,2 BALANCE DE MATERIA 

El balance de materia global, como se ha mencionado, está 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 dependerá de lo completo 

además de lo preciso, que scan los datos. 

1.- Calcular el flujo de la carga fresca al proceso tanto volumétrico como másico. 

2.- Calcular, a partir de la composición del gas húmedo, el rendimiento del reactor de 

butanos e hidrocarburos más 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 nafta pesada.  

5.- Calcular el flujo de gasóleo ligero. 

6.- Calcular el flujo de gasóleo pesado. 

7.- Calcular el rendimiento en peso de cada uno de los productos así como el peso total. 
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8.- Calcular el rendimiento en volumen, más el total de rendimientos líquidos, así como la 

conversión a líquidos destilables 

9.- Calcular la diferencia en peso entre carga fresca al proceso menos productos del reactor. 

lo.- Calcular la cantidad de azufre que se queda en el coque lindo como la diferencia entre 

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

II.- Calcular salidas a reproceso, vapor generado y gas combustible consumido. 

Los cálculos para los gases son los siguientes : 

Itujo. promedio. fl i  I hrro.en.moles,eomp.1) 
lb / hr.de.Componemei — 	 (Pesamokeularde.comp.i) 

379 	 100 

	  (4.10) 

Los cálculos para los productos líquidos se calculan como : 

hts I d.C'omp.i =
(%.en.vol.ek.Comp.i

)(Flujaprombls I d) 
100 

ion I d.C'omp.i = (bls I d sde.Comp.i)(l'eso.11:sp.iX159) /(l03) 

	  (4.11) 

	  (4.12) 
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CAPITULO 5 

RESULTADOS OBTENIDOS CON EL MODELO 
DESARROLLADO 

COMPARACION CON RESULTADOS DE DISEÑO 

COMPARACION CON RESULTADOS DE UN 
SIMULADOR COMERCIAL 
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RESULTADOS OBTENIDOS CON EL MODELO DESARROLLADO 

COMPARACION CON RESULTADOS DE DISEÑO 

COMPARACION CON RESULTADOS DE UN 
SIMULADOR COMERCIAL 

5,1 LENGUAJE DE PROGRAMACION UTILIZADO 

El sistema de cálculo ha sido programado en un lenguaje interactivo (Visual Basic). 

utilizando aplicaciones Windows reales en código Basic. 

La filosotia de programación de visual basic es muy sencilla: primero, se elaboran controles 

como ventanas, iconos y mermes. A continuación, se escriben los procedimientos que 

invocan cada uno de estos controles. Esto se aparta del método tradicional de elaboración 

de un programa, en el cual las estructuras existen para controlar el flujo del programa, de un 

procedimiento a otro de manera lógica hasta que el programa finaliza. 

Visual basic es un sistema de desarrollo orientado a eventos. Un programador no tiene que 

escribir códigos para crear los objetos que conforman una interfase; sólo se tienen que 

escribir códigos que provocan que suceda algo, cuando los usuarios interactuan con esos 

objetos.  
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5.2 INTERFASE 

Generalmente, la interfase entre el usuario y la computadora consiste en una pantalla, un 

teclado y un ratón. Eso es lo que le presenta información al usuario aceptando información 

del mismo. El usuario interactua con su computadora respondiendo a lo que se ve en la 

pantalla, escribiendo comandos en el teclado o respondiendo con el 'ratón". En otras 

palabras la interfase es aquel componente de una aplicación que traduce una acción del 

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

las consecuencias de sus acciones. 

5.3 DISEÑO DE LA INTERFASE 

Existen diferentes maneras de diseñar una interfase para construir una aplicación. Sin 

embargo se pueden seguir los siguientes pasos generales : 

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

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

3.- Dibujar los controles para cada forma.  

4.- Crear una barra de medies para la forma principal o según la necesidad de cada forma 

5.- Establecer propiedades de forma y control. 

6.- Escribir procedimientos para eventos y procedimientos generales.  

51 



7.- Guardar el proyecto 

8 - Depurar el código. 

9.- Crear un archivo ejecutable para convertir el proyecto en una aplicación. 

lo- Crear un icono que se pueda invocar con el "raton", para abrir la aplicación desde el 

administrador de programas. 

Todo este proceso ha sido aplicado para la elaboración del programa del modelo. El modelo 

consta de dos programas: uno para el balance de energía y otro para el balance de materia. 

La secuencia de cálculo ha sido incluida en las barras de mermes de la forma de selección de 

datos. Al utilizar el "raton" a la posición CALCULAR en el menú, de la forma de 

introducción de datos, se invoca el sistema de cálculo para ambos programas. 

Las Figuras 5.1 , y 5.2 muestran la interacción entre formas de datos y de resultados, asi 

como la secuencia lógica del proceso para la obtención de resultados. 
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FORMA PRINCIPAL 
DF COMIENZO 
BALANCE DE 

ENERGIA 

!RESULTADOS 
PRINCIPALES 

FORMA PARA 
INTRODUCIR DATOS 

	 MODULO PRINCIPAL QUE 
CONTIENE LOS 

RESULTADOS 
QUEMADOR * 

Y CALCULAR  	SUBPROGRAMAS DE 
MODELO CALCULO, Y LAS RESULTADOSF 

REACTOR EJ VARIABLES GLOBALES 

1
71171 	FORMA 
CARGA QUEMADOR  

FORMA 
REACTOR  

FORMA 1 I  FORMA 
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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MODULO PRINCIPAL QUE 
CONTIENE LOS 

• SUBPROGRAMAS DE 
CALCULO, Y LAS 
VARIABLES GLOBALES o 

o RESULTADOS 
DE 
RENDIMIENTOS 

FORMA PRINCIPAL 
DE COMIENZO 
BALANCE DE 

MATERIA 

o 
FORMA PARA 

INTRODUCIR DATOS 
Y CALCULAR 

MODELO 

o 

NFORMA CARGA FORMA GAS FORMA FORMA FORMA 
FRESCA Y COQUE RUMEX) NAFTA NAFTA GASOLEO 

LIGERA PESADA 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 situación interactiva entre las formas, tanto de datos 

como de resultados, así como el modulo principal. La secuencia lógica de la aplicación se 

establece al estar activa para la obtención de resultados. 
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5.4 SECUENCIA DE INTRODUCCION DE DATOS Y OBTENCION 
DE RESULTADOS BALANCE. DE E NE RGIA 

logram a Ayuda 

FORMA 5.1 

Al ejecutar el programa del balance de energía, aparece la forma 5.1 la cual permite abrir el 

programa o salir de este. 
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DATOS DE ENTRADA PARA EL BALANCE DE ENERGIA 

11111~111~~11111111~ 
Archivo Correr Ver 

FORMA 5.2 

La forma 5,2 permite introducir datos mediante la selección de botones. A tráves de la barra de 

menú se corre el programa y se ven los resultados obtenidos. 
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5.4.1 INTRODUCCION DE DATOS DM DISEÑO ORIGINAL AL 
MODELO DESARROLLADO Y OItTENCION DE RESULTADOS 

Archivo 

FORMA 5.3 

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

5.2. Mediante la barra de menú se puede salvar, borrar, o regresar a la forma 5.2. 
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. . . . 	. 
VAPOR A LINEA DE 
TRANSFERENCIA DE 

COQUE CALIENTE 41 

PARAMETROS DEL REACTOR 

FORMA 5.4 

Archivo 

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

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

59 



Archivo 

FORMA 5.5 

La forma 5.5 es la que recibe los datos del quemador, e interactua con la forma 5.2. Mediante la 

barra de mena se puede salvar, borrar, o regresar a la forma 5.2. 
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PARAMf TROS DEL LAVADOR 

Archivo 
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• 

• , 

 

PARAMETROS DEL LAVADOR 

  

*.; : 	,. 	.. • •.• 
: 	 • 	,; 

.• ; 

Z CARá FRESCA 
A LAVADORA 

370 

FORMA 5.6 

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

barra de menú se puede salvar, borrar, o regresar a la forma 5.2. 
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PARAMETROS DEL ELUTRIAD011 

PARAME BIOS DE I 1 I UMIADOR 
Archivo 

FORMA 5.7 

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

barra de menú se puede salvar, borrar, o regresar a la forma 5.2. 
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CARGA FRESCA 

RECIRCUIACION 

CARGA TOTAL 

REUCION 
HIDROGENO/COQUE 

RELACIÓN CO2/CO 

COQUE TOTAL 

COQUE PRODUCTO 

COQUE PERDIDO POR 
U CHIMENEA 

JEFE DE 
GUARDIA 

r10161.27  

2759.318 

12561,18 

.030 

3,5511 

RUGA 

36539.27 

CARBON QUEMADO 

AZUFRE QUEMADO 

HIDROGENO QUEMADO 

COQUE TOTAL QUEMADO 

ENERGIA POR UNIDAD DE 
CARGA FRESCA 

ENERGIA ALA REACCION 

CIRCUUCION DE COQUE 
CALIENTE 

ING. DE TURNO 

627,258 

273,515 

9121,018 

225244 BIu!L 

31,317 un" 

11$2 	I Toninin:  

FORMA 5.8 

Archivo 

PFIROIJOS UE10041105 
Rin/11RM FM 1 IMPERO 

SECTOR 21 OESMIE6R4C1OR 
RAIANCE DEENER6b1 

RANA 111R" 
	

FECHA 

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

forma 5.2. Mediante la barra de menú se puede imprimir, o regresar a la forma 5.2. 
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SECO 

22554,627 21276.063 2,479 9.928 , 

PEIROIEOS NE)041105 
RETIMM4 fa MURO 

84WICE ENR6h4 QUEMADOR 
PUNTA liti" 

HÚMEDO 	ENE1161A DE ENT. 
MiltuAb 

COQUE 
P1100. 

COQUE 
QUEMADO 

AIRE 
SECO 

HUMEDAD 

VAPOR DE 
SERVICIO 

VAPOR AL 
ELUT. 

AGUA AL 
ELUT. 

[HERNIA 
DE REAC. 

21201.444 28657.356 27.775 2,419 

3,02 4,07 1.825 3,087 
12.00 16,27 5,141 ,216 
,stri 79.011 

2,342 1,926 1.43 	J. 58  

I mi 25.74 .833 

Mi 1 .000 

90316 115.90 

sC ,105 TOTAL 134,21 CHIMENEA 

HUMEDAD VAPOR DE VAPOR AL 
AIRE :SERVIDO ELUT. 

3.014 

«MI X41.4 

ENEFIVIA DE SAL. 

COQUE 
PROD. 

GASES DE 
COMB.ISI 

HUMEDAD 

VAPOR DE 
SERVICIO 

VAPOR AL 
ELUT. 

AGUA AL 
ELUT. 

AGUA POR 

ENERGIA 
REACTOR ;  
COQUE 
CHIMENEA 

PERDIDA 
RADIARON 

TOTAL 

FLUJO DE 1131w 
AIRE 

FLUJO DE 113hii 
GAS 
CO MOL 

CO2 

N2 

SO2 

1120 

AZIFRE EN LOS 
GAS DE COM. 

TEMP. DE CAMA 
DENSA 

TEMP. DE 

112513 

SIII~~1113~~11111111.1j 
Archivo 

FORMA 5.9 

La forma 5.9 es la que muestra los resultados del quemador, interactua con la forma 5.2. 

Mediante la barra de menú se puede imprimir o regresar a la forma 5.2. 
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NBlu 134,879 ,919 MBtu 
ita 

.225 a 
-34,317 

1,177 1 4.356 

2,62 a 
-2,565 

30508,9 'e 

,450 

510,0 
.292 

518,0 
,1100 

Torthein 11,62 
10.316 

16 

,349 27.7 

11,97 

inuo 121513 

VAP. ATRICION V#PAGOTMI. VAP.FLUID. 

6/h 

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 menú se puede imprimir o regresar a la forma 5.2. 

ENERGIA SENSIBLE A 
RECIFICULACION 

ENERGIA SENSIBLE AL 
VAPOR DE SERV. SAL 

ENERGIA SENSIBLE 
VAPORES PRODUCTOS 

ENERGIA PERDIDA POR 
RADIACION 

VAPOR TOTAL AL 
REACTOR 

TEMPERATURA FASE 
DENSA 

TEMPERATURA FASE 
DILUIDA 

CIRCULACION LINEA 
COQUE CALIENTE 

COQUE !ROTO 

CIRCULACION LINEA 
COQUE FRIO 

ENERGIA SENSIBLE A LA 
CARGA FRESCA 

ENERGIA DE MAQUEO 

ENERGIA SENSIBLE • 
ENERGIA LATENTE A LA 

RECIRCULACION 

ENER6IA SENSIBLE AL 
VAPOR DE SERVICIO 

ENERGIA SENSIBLE AL 
VAPOR DE AGOT. • • 

ENER6IA SENSIBLE AL 
VAPOR DE ATRICION 

ENING% SENSIBLE AL 
VAPOR DE FLUID. 

ENERGIA TOTAL AL 
REACTOR 

PRESION ABSOLUTA 
FASE DILUIDA 

11AI ANCI DI E NE FltilA DEI RE ACIDA 

Archivo 

frIROIFOS NOWANOS 
PER" TM I IMMO 

BALANCE INER644 REACTOR 
RANA %ir 
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PARAMETROS DE LA CARGA 

FORMA 5.11 

FLUJO DE AUblERTACI011 

5.4.2 INTRODUCCION DE DATOS DEI, SIMULADOR AL MODELO 
DESARROLLADO Y OBTENCION DE RESULTADOS 

Archivo 

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

5.2. Mediante la barra de menú se puede salvar, borrar, o regresar a la forma 5.2. 
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Archivo 

FORMA 5.12 

La forma 5.12 es la que recibe los datos del reactor, e interactua con la forma 5.2. Mediante la 

barra de menú  se puede salvar, borrar, o regresar a la forma 5.2. 
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. 141É11.0i13É 
WIRACON 

PRÉSION 
DME110P1 

R A LINEA DÉ 
TIWISFRENC1A DE 
COQUE FRIOIFR•7j 

TE14P. DE BULBO SECO 

110)0D0 DE CÁRipilii 

FORMA 5.13 

1'ARAM1 I IIW. ni I 11( MA11011 
Atchivo 

La forma 5.13 es la que recibe los datos del quemador, e interactua con la forma 5.2. Mediante la 

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



.,itimmizwzz=izzmiazniziL.L.H
i  

Archivo 

FORMA 5.114 

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

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

69 



VAPOR DE 
FLUIDIZADON AL 

ELUTRIADOR 

A111111111111111E=~~11111111111111111:2 
Archivo 

FORMA 5.15 

La forma 5.15 es la que recibe los datos del elutriador, e interactua con la forma 5.2. Mediante la 

barra de menú se puede salvar, borrar, o regresar a la forma 5.2 
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FECHA 

PEIROWS 111X01/05 
IlffIKIN4 fa I 114401/10 

SECTOR 24 DESMIESMCION 
1.411411if Df ENER644 

RAMA Ilr 

7752,639 

2013,686 

951,280 

8814,F8/5  

91u/lb 217,311 

CARGA FRESCA 

RECIRCULACION 

fARGA TOTAL 

REIACION 
HIDROGENO/COQUE 

HUGON CO2/CO 

COQUE TOTAL 

COQUE PRODUCTO 

COQUE PERDIDO POR 
U10111E/TEA 

31551.111,  

695,533 

CARBON QUEMADO 

AZUFRE QUEMADO 

HIDROGENO QUENADO 

COQUE TOTAL QUEMADO 

ENERGIA POR UNIDAD DE 
CARGA FRESCA 

ENERGIA ALA REACCION 1111büht 33.022 

ORCUUICION DE COQUE ri22T1  Toninin 
MUERTE 

FORMA 5.16 

MG. DE TURNO 

1101340 Raid 

,087 

3.997 

461165.18 

3127,471 

13541,72 

Archivo 

La forma 5.16 es la que muestra los resultados principales del balance de energía, interactua con la 

forma 5.2. Mediante la barra de menú se puede imprimir, o regresar a la forma 5.2. 
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IIAI ANO 1 DE I NI FIGIA Of OUf M,11WR 

Luchivo 

AZUFRE EN LOS 
GAS DE COM1. 

TEMP. DE CAMA oC 
DENSA 

TEMP. DE 	oC 
001SENEA 

HUMEDAD VAPOR DE VAPOR AL AGUA AL AGUA 
AIRE SUMO° ELUT. ELUT. FORMADA 

FLUJO DE Il3/ain 
AIRE 

R.WO DE 13/ain 
GAS 
CO 	XMOL 

CO2 

N2 

SO2 

H20 

latid 

p24152,211 

23230,057  

3,52 

14,07 

82,24 

,17 

SECO 

1593.33 

159333 

2.187 

PEIROIEOS lIFJODWOS 
RITINERIA FC0 I IMMO 

~NI MIRSIA QUEIMPOli 
PUNTA 'IN" 

HUMEDO 	ENERGIA DE ENT. 
hIllutlb 

COQUE 
PROD. 
COQUE 

QUEMADO 
AIRE 
SECO 

HUMEDAD 

VAPOR DE 
SERVICIO 
VAPOR AL 

ELUT. 
AGUA AL 

ELUT. 
ENERGIA 
DE REAL. 

TOTAL 

24961002 

30003.705 

2,15 

50,16 

,I0 

31,80 

8,51 

ENERGIA DE SAL. 
MIltunb 

9.878 
	

COQUE 
PROD. 

GASES DE 
C01111.151 
HUMEDAD 

VAPOR DE 
SERVIDO 
VAPOR Al. 
ELUT. 
AGUA AL 
ELUT. 
AGUA POR 
COMO. 
ENERGIA 
REACTOR 

CHIlit MEA 
PERDIDA 

RADIACION 
TOTAL 2311,43 

2.337 

3.5O4 

.137 

11.153 

1.169 

1.127 1 

131,391 

15119 

2.480 J 

29.9461 

1.157 

4,076 

5,210 

13,708 

llego 

94.1111 

J39 

FORMA 5,17 

La forma 5.17 es la que muestra los resultados del quemador, interactua con la forma 5.2. 

Mediante la barra de menú se puede imprimir o regresar a la forma 5.2. 
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.19,913 

-2.5S5 

34.7 

Archivo 

PEIROIEOS OMICAROS 
REMERO frt 1 MOERO 

O41411Cf ENERO REACTOR 
PLANTA 

148tu 
	 hr 

ENERSIA SENSIBLE A LA 
CARGA FRESCA 

ENERSIA DE CRAQUE0 

ENERSIA SENSIBLE • 
[RUSIA LATENTE A LA 

RECIRCUIACION 

ENERSIA SENSIBLE AL 
VAPOR DE SERVIDO 

ENERO* SENSIBLE AL 
VAPOR DE ASOT. 

ENE  ROA SENSIBLE AL 
VAPOR DE ATINCION 

ENERSIA SENSIILE AL 
VAPOR DE FUND. 

EIERGA TOTAL. AL  
REACTOR 

PRESION AISOWTA 
FASE DILUIDA 

VAP. ATINCION 

ENER6IA SENSIBLE A 
RECIRCULAUON NI 

ENER6IA SENSIBLE AL 
VAPOR DE SERV. SAL 

ENERGIA SENSIBLE 
VAPORES PRODUCTOS 

ENERSIA PERDIDA POR 
RADIACION 

VAPOR TOTAL Al 
REACTOR 

TEMPERATURA FASE 
DENSA 

TEMPERATURA FASE 
DILUIDA 

CiRCULACION  LINEA 
COQUE CALIENTE 

COQUE BRUTO 

aecutAatm UREA 
COQUE FRIO 

1.174 

2,75 

33544.2 11Ir  

12.21 
	

Tanhain 

.349 

12,56 

1275 

.247 

TIMO 

FORMA 8.18 

La forma 5.18 es la que muestra los resultados del reactor, interactua con la forma 5.2. Mediante 

la barra de menú se puede imprimir o regresar a la forma 5.2. 
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SECTOR ?A DESINTEGRACION 

5.5 SECUENCIA DE INTRODUCCION DE DATOS y OBTENCION 
1W RESULTADOS BALANCE DE MATERIA 

1~111~1~1~1111.1111S 
Programa Ayuda 

FORMA 5.19 

Al ejecutar el programa del balance de materia, aparece la forma 5.19 la cual permite abrir el 

programa o salir de este. 
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DATOS PARA EL BALANCE DE MATERIA 
i• 	ji 	 ;; 

r • it 
j, 	 1.1 	.•; 

DATOS;CAR  GA FRESCA Y COOUE 

DATOS DE GAS HUMEDO 
; 	, • 	' 

DATOS DE NAFTA LIGERA 
•*. 	11 .: 

p, pi 

DATOS DE NAFTA PESADA 

DATOS DE GASOLEO UGERO 

DATOS DE GASOLEO PESADO 
ii:Iii.:.:11:1••11•; 11.1: 

• ••,.. 

FORMA 5.20 

irr11151jf.,.. 
li.11;111•11 • 

:FECHA 

:116. DE TUNDO 

411111111111~1~~111111111111~±1 
Archivo poner yer 

La forma 5.20 permite introducir datos mediante la selección de botones. A tráves de la barra de 

menú se corre el programa y se ven los resultados obtenidos. 
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VAPOR GENERADO 
POR CALDERETAS 

CALDERETA 
El 

CALDERETA 

COQUE 
PRODUCIDO 

POR tA 
REACCION 

&chive 

FORMA 5.21 

La forma 5,21 es la que recibe los datos de la corriente de Carga fresca y coque, e interactua con 

la forma 5.20 Mediante la barra de menú se puede salvar, borrar, o regresar a la forma 5.20. 
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DATOS DE GAS HIIMEDO 

:11E110 DE"GAS.  ;.FLUJO 
A lo 

FLUJO DE GAS 
mmo° A 04 

PESO 
*RECULAR 

DEL GAS 

6AS DE 
PURGA 

iff ii fi 
GAS 

FORMA 5.22 

Archivo 

La forma 5.22 es la que recibe los datos del gas húmedo, e interactua con la forma 5.20. Mediante 

la barra de menú se puede salvar, borrar, o regresar a la forma 5.20. 
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DATOS OE NAFTA LIGERA 

Archive 

FORMA 5.23 

La forma 5.23 es la que. recibe los datos de la nafta ligera, e interactua con la forma 5,20. 

Mediante la barra de menú se puede salvar, borrar, o regresar a la forma 5.20. 
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DA I OS DI NAI JA PE SADA 

Archivo 

FORMA 5,24 

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

Mediante la barra de menú se puede salvar, borrar, o regresar a la forma 5.20. 



DATOS DE GASOLEO LIGERO 

Archivo 

FORMA 5.25 

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

5.20. Mediante la barra de menú se puede salvar, borrar, o regresar a la forma 5.20. 
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iflWO DE 	 
q6ASOI.E0 

PESADO 
4.8 

249 

1FE «3 

: 	Ji 	1.1j . 	 . 

124 TOS DE GASOLEO PESADO 

ToC 

FORMA 5.26 

DESTILACION 

TiE 

DAI OS DI GASOLEO PU SADO 

Archivo 

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

forma 5.20. Mediante la barra de menú se puede salvar, borrar, o regresar a la forma5.20. 
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PESO 
ESPECIFICO Tan/d X Peao bls/d 

3,13 
3,37 
.15 
1,10 
1.96 
14,78 
7,73 
16,79 
27,26 

317,145 
341,384 
14,720 
110.319 
199,121 
1411,11 
7113,360 
1701,40 
2762,40 

77.0 7617,7 

CARGA FRESCA 

Cl +C2 
C3.  
C3 
£4 
C4.  
r£.4 

Chlth2210£ 
NAFTA PESADA 

601. 
61W 

COQUE 
H25 
112 

TOTAL 

SAS HUMEO° 

AZUFRE EN 
COQUE 

JEFE DE 
GUARDIA 

L026 

,745 
,105 
,o.  
.92 

214416,6 

119,779 
26212 
27,520 
1,318 
11,459 
11,458 
177,461 
111,266 
2».061 
404,004 
501,924 
18,174 
2,269 
1654.1 

rs3M 

P 

7,24 
1,59 
166 

1,12 
1,12 
111,73 
106 
14,39 
24,43 
30.35 
0,10  
,14 
100.0 

•,752 

DIFERENCIA ENTRE CARGA 
Y PRODUCTOS 

Ton 

ING. DE TURNO 

FORMA 5.27 

1153291 100,0 10134,6 

482,40 

200.00 

60,0 

196,0 

,00 

5500,0 

528.00 

66,56 

3,7 

,e 

65,5 

23.7 

blrld 

blt/d 

oC 

oC 

bIshi 

a3/d 

a3/d 

Ton 

V 

P 

±~i~mzzzgza~i~L., 
Archivo 

PEIR0111 IILVCOOS 
SECTOR .31013747E6RACON 

141,4NCE Of 11,41£1144 
ROM W// 	FECHA 

Vol 	ACL DE ME 

REC. A SLOP 

NAFTA TIE 
LIGERA ¡FE 

PROD. A PPT 

GAS DE PURGA 

GAS 
COMBUSTIBLE 

CONVERSION 

VAPOR 
GENERADO 

A y S 

MALLA 100 

C. CONRADSON 

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

Y El, DISEÑO ORIGINAL 

DISEÑO ORIGINAL 
MODELO DEL BALANCE DE 

ENERGIA 

CARGA FRESCA 10000.0 	bls/d 10134 60 	bls/d 

COQUE BRUTO 43483.0 	Ib/d 46065.0 	lb/d 

COQUE QUEMADO 9069.0 	Ib/hr. 9124.08 	lb/hr. 

COQUE PRODUCTO 34414.0 	Ib/hr. 36413 54 	Ib/hr. 

ENERGIA DEL 90.12 	MBtu/hr. 90 09 	11113tu/hr. 
QUEMADOR AL 

REACTOR 

C1RCULACION DE 11.67 	Ton/min. 11.60 	Ton/min. 
COQUE CALIENTE 

ENERGIA DE REACCION 33.90 	MBtu/hr 33.056 	MBtu/hr 

ENERGIA DE REACCIÓN 222.0 	Bu/lb. 224.116 	Btu/lb. 
POR UNIDAD DE CARGA 

FRESCA 

TABLA 5.1 
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5.7 COMPARACION DE RESULTADOS ENTRE El. MODELO 
UN SIMULADOR COMERCIAL 

EXXON 
FLU1D/FLEXICOKING PC 

PROGRAM 5.0 

MODELO DEL BALANCE DE 
ENERGIA 

CARGA FRESCA 10000.0 	bls/d 10134,27 	bls/d 

COQUE BRUTO 46451.6 	lb/d 46065.0 	Ib/d 

COQUE QUEMADO 10165.2 	lb/hr. 8814.60 	lb/hr. 

COQUE PRODUCTO 36286.4 	lb/hr. 36554.81 	lb/hr. 

ENERGIA DEL 9610 MBtu/hr. 04.881 	MI3tu/hr, 
QUEMADOR AL 

REACTOR 

CIRCULACION DE 12.51 	Ton/mín. 12.21 	Ton/min. 
COQUE CALIENTE 

32.53 	MI3tu/hr 33.022 	MEtuthr 
ENERGÍA DE REACCION 

ENERGIA DE REACCION 212.48 	Btu/1b. 217.31 	Iltu/lb. 
POR UNIDAD DE CARGA 

FRESCA 

TABLA 5.2 
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5.8 COMPARACION DE RESULTADOS ENTRE EL MODELO V UN 
SIMULADOR COMERCIAL (DIFERENTES CONDICIONES OPERACIONALES) 

EXXON 
FLUID/FLEXICOKING PC 

PROGRAM 5.0 

MODELO DEL BALANCE DE 
ENERGIA 

CARGA FRESCA 21410.0 	bls/d 21409.34 	bls/d 

COQUE BRUTO 84428.3 	Ib/d 82165.21 	Ib/d 

COQUE QUEMADO 20730.3 	lb/hr. 18441.56 	lb/hr. 

COQUE PRODUCTO 63697.7 	lb/hr. 63723.65 	lb/hr. 

ENERGIA DEL 177.6 	MBtu/hr. 17221 	MI3tu/hr. 
QUEMADOR AL 

REACTOR 

CIRCULACION DE 16.47 	Ton/min. 16.36 	Ton/min. 
COQUE CALIENTE 

68.49 MBtu/hr 65.411 	MBtu/hr 
ENERGIA DE REACCION 

ENERGIA DE REACCION 213.99 	Btu/lb. 211.60 	Btu/lb. 
POR UNIDAD DE CARGA 

FRESCA 

TABLA 5.3 
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CAPITULO 6 

ANALISIS DE RESULTADOS 



ANÁLISIS 1)111tESULTADOS 

El sistema de cálculo ha sido comparado contra los datos del diseño original asi como con 

un simulador comercial el cual ha sido ofrecido a PEMEX para su adquisición. 

Como se observa en la Tabla 5.1, los resultados obtenidos por el modelo del balance de 

energía son bastante aproximados, notándose una diferencia en el coque bruto de la 

reacción. Esto es debido a que el modelo desarrollado ajusta el carbón conradson de la carga 

al entrar al reactor en función de la carga que es vaporizada en el lavador como 

consecuencia del punto de corte de la recirculación. Este punto no es tomado en cuenta en el 

diseño original por lo que se obtiene menos coque en la reacción. Esta diferencia también 

afecta al coque producto ya que este se determina en base al coque bruto de la reacción. Por 

lo que respecta al coque quemado estequiontétricamente, son muy semejantes los resultados. 

La energía transferida del quemador al reactor asi como la circulación también son muy 

aproximadas; como consecuencia la energía de reacción por unidad de carga fresca también 

se aproxima al valor de diseño. 

El modelo también ha sido comparado con un simulador comercial. Este simulador 

comercial tiene la capacidad de predecir rendimientos así como propiedades de productos, 

involucrando conceptos de severidad, tiempos de residencia, etc. lo que lo hace bastante 

completo. El sistema de cálculo desarrollado en este trabajo sólo es una parte en 
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comparación con el simulador mencionado, pero se obtienen parámetros esencialmente 

importantes para la evaluación del proceso. 

La Tabla 52 muestra los resultados obtenidos tanto con el modelo asi como con el 

simulador siendo bastante lógicos los obtenidos por el modelo aqui desarrollado. Cabe hacer 

notar que el simulador comercial predice algunos compuestos adicionales en los gases de 

chimenea., como lo son hidrógeno, metano, sulfuro de carbonilo, etc. 

En la Tabla 5.3 se comparan los resultados para condiciones de operación de una "corrida" 

del simulador comercial para una coquizadora de Estados Unidos. Se observa que la 

diferencia se acentúa en el coque bruto de la reacción, esto debido a que el modelo utiliza 

una correlación lineal para el cálculo del coque. 

El modelo del balance de materia global utiliza únicamente resultados de sistemas de 

medición así como propiedades de la carga fresca y rendimientos, por lo que es sólo un 

sistema de calculo sencillo con ajustes realizados a partir de los datos alimentados (corno lo 

es para el punto de corte de la nafta ligera). Además, se obtiene el rendimiento de las 

fracciones ligeras que componen el gas húmedo, de tal manera que se puede llevar una 

estadistica de dichas fracciones ligeras que serán base para desarrollar en un futuro 

ecuaciones que predigan estas fracciones así para los demás 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 cálculos 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 momento 

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

CONCLUSIONES 



CONe 1.1.1 S I () N 1,, S 

sistema de cálculo desarrollado es un aplicación bastante útil para evaluar la operación de 

la planta que posee Petróleos Mexicanos. Se podrán obtener los parámetros termodinámicos 

más importantes, los cuales serán la base para la evaluación del proceso. Dichos parámetros 

son 

-Coque quemado.  

-Coque producto. 

- Circulación de coque caliente. 

-Energia transferida del reactor al quemador.  

-Energía para el craqueo de la carga fresca al proceso. 

-Rendimiento de fracciones ligeras.  

-Rendimiento de gasolina a un punto de corte constante. 

-Conversión a productos líquidos destilables. 

- Rendimientos másicos y volumétricos. 

Toda la información se obtiene en un lapso de tiempo muy breve. Además, un manejo 

adecuado de los datos puede utilizarse para ver cómo afectan algunos cambios operacionales 

el balance de materia y energía del proceso. Este modelo familiarizará al usuario con los 

efectos calóricos de un reactor de coquización, calculando su demanda de energía para 

condiciones típicas establecidas; de igual manera para el quemador. 
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El sistema de cálculo está desarrollado como una aplicación con interfase Windows, lo cual 

lo hace más flexible su uso. 

El modelo es una base que servirá para que, a partir del historial de la planta se predigan 

rendimientos, asi como a partir de las dimensiones del sistema reactor•quemador y de 

cálculos ya disponibles, evaluar la operación y su desempeño económico. 
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APENDICE I 

LISTA DE EQUIPOS DE PROCESO 
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LISTA DE EQUIPOS 

CLAVE 	 EQUIPO 

MH-P- I 	 BOMBA DE CARGA AL REACTOR 

MH-T- I A 	 LAVADOR 

MH-T-I 	 REACTOR 

MH-T-2 	 QUEMADOR 

MH-T-3 	 TORRE FRACCIONADORA 

MH-E-8 	 GENERADOR DE VAPOR 

MH-F-2 	 SOBRECALENTADOR DE VAPOR 

MH-C-I 	 SOPLADOR DE AIRE 

MH-D4 	 SILO DE ALMACENAMIENTO DE COQUE 

MI1-13-5 	 BOMBA DE GASOLEO PESADO 

MH-E-6 	 INTERENFRIADOR DE GOP 

MH-E-4 	 ENFRIADOR DE GOP 

MII-E-5 	 GENERADOR DE VAPOR 

MH-P-4 	 BOMBA DE GASOLEO LIGERO 

MH-E-3 	 ENFRIADOR DE GOL 
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CLAVE 	 EQUIPO 

MH-T-4 	 TORRE AGOTADORA DE NAFTA PESADA 

MH-P-3 	 BOMBA DE NAFTA PESADA 

MH-E-2 	 ENFRIADOR DE NAFTA PESADA 

MH-E-I 	 CONDENSADOR DE TORRE T-3 

MH-DI 	 ACUMULADOR DE TORRE T-3 

MH-P-2 	 BOMBA DE NAFTA LIGERA 

MH-E-7 	 ENFRIADOR DE NAFTA LIGERA 

11.91-P-6 	 BOMBA DE AGUAS AMARGAS 

Mil-D-2 	 ACUMULADOR SEPARADOR DE AGUA 
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APENDICE II 

SECUENCIA MANUAL DE APLICACIÓN 
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2.1.- APLICACION MANUAL DEL SISTEMA DE CALCULO 

BALANCE DE ENERGIA 

DATOS DE ENTRADA : 

CARGA 

Flujo de alimentación 	 = 3.8 L.M. (Lectura del Medidor ) 

temperatura 	 - 204 ° C 

Peso especifico 	 - 1.049 

Carbón conradson 	 = 23.65 % 

KUOP 	 = 11,2 

REACTOR 

Presión 	 = 13 psig 

Temperatura vapor sobrecalentado = 550 ° C 

Temperatura vapor de servicio 	= 232 °C 

Vapor de atomización a la carga 	= 600 lbs/hr. 

Vapor de agotamiento 	 = 6.9 L.M. 

Vapor de fiuidización 	 = 1.4 L.M. 

Vapor de atrición 	 = 6.48 L.M. 

Vapor a camera anticoquizadora 	= 600 lbs/lv. 

Vapor a linea transferencia coque 

caliente 	 = 3.9 L.M. 
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Temperatura Ase densa 	- 510 " C 

Temperatura fase diluida 	- 518 " C 

Flujo de carga FR-5 	 - 6.6 L.M. 

Flujo de carga FR-6 	 = 6.6 L.M. 

QUEMADOR 

Presión 	 = 13 psig 

Presión barométrica (atmósfera) 	= 760 mm de hg 

Vapor a linea de transferencia de 

coque frío 	 = 4.6 L.M. 

Flujo de aire al quemador 	= 6.53 L.M. 

Temperatura de gases combustión = 593.33 C 

Temperatura de cama densa 	= 593.33 ° C 

Temperatura de bulbo seco 	= 31.3 ° C 

Temperatura de bulbo húmedo 	-- 26.6 °C 

Análisis Orsat 

Oxigeno 	 = O % mol 

Monoxido de carbono 	 = 3.52 % mol 

Bióxido de carbono 	 = 14.07 % mol 

Nitrógeno 	 = 82.24 5 mol 

SOX 	 = 0.17 %mol 
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LAVADOR 

Porcentaje de carga fresca al lavador 	57.55 % 

Punto de corte de la recirculación 

interna 	 - 496 ° C 

Peso esepcifico de la recirculación 

interna = 1.076 

Temperatura fondo del lavador = 370 ° C 

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 

Rujo de agua = 8.47 L.M. 

Vapor de atomización al agua = 4100 lbs/hr. 

Temperatura de agua al elutriador = 100 	c 

Vapor de fluidización = 6300 lbs/hr. 
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DESARROLLO 

1.- AIRE DE COMBUST1ON AL QUEMADOR 

1.1.- Volumen de aire húmedo 

AIRVOL - 6.53 LM • 6500 • 3.28'9 / 6500 

AIRVOL = 24963.00241 t13 /min 

1.2,- Moles de aire húmedo 

AIRMOL = AIRVOL • 60 / 379 

A1RMOL = 3951.9265 moles / hr 

1.3.- Libra de aire húmedo 

AIRTOT = AIRMOL • 29 

AIRTOT =114605.5686 lbs / hr. 

1.4.- Cálculo de la humedad relativa para el aire 

1.4.1.- Presión de vapor a temperatura de bulbo húmedo 

PVAP = EXP (12.04804 - (4033.82 / (26.6 + 235 )) 

PVAP = 3.481 • 10'2  bar 

1,4.2.- Humedad de saturación 

YSAT= PVAP / PRESION BAROMETRICA 

YSAT = 3.481 • 104  / (1.01325 • 760 / 760 ) 

YSAT = 3.4362 • 10'2  

1.4,3.- Saturación a temperatura de bulbo húmedo 

YSTBH= 18 •YSAT/(29 •(1 -YSAT)) 
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YSTBH = 0.022088 

1.4.4.- Humedad relativa 

YSTBHI = YSTBH • (1075.8 • (0.45 - 1). (Tbh -32 )1 

YSTBHI = 23.18060 

YSTBH2 = 0.24 • (11s - Tbh ) 

YSTBH2 = - 1.944 

NUM = YSTBHI + YSTBH2 

NUM = 21.2366 

DEN1 =00718 +(0.45 -I )*(Tbh-32 )) 

DEN1 = 1049.466 

DEN2 = 0.45 • 1.8 • (Tbs - Tbh ) 

DEN2 = 3.645 

DEN = DEN1 + DEN2 

DEN =1053.111 

YTBS = NUM / DEN 

YTBS = 0.0201655 lbs agua / lbs de aire 

1.5.- Maaa de agua en el aire 

AGMAS = YTBS • AIRTOT 

MIMAS = 0.0201655 • 114605.8686 

AGMAS = 2311. 084 lbs / hr. 

1.6.- Moles de agua ea d aire 

AGMOL = AGMAS / 18 

105 



AGMOL = 128.3935 moles / hr 

1.7.- Moles totales de aire seco 

AIRS = AIR.MOL AGMOL 

AIRS = 3823.5329 moles / hr 

1.8.- Volumen de aire seco 

¿UY = AIRS • 379 / 60 

AIRV = 24151.9828 ft3  / min 

1.9.- Masa de aire seco 

AIRM = AIRS ' 29 

A1RM = 110898.233 

2.- CALCULO DEL CARBÓN. AZUFRE, H1DRGENO. Y COKE QUEMADO 

2.1.- Por balance de nitrógeno calcular los gases de combustión 

GASCV = AERV (79.1 / N2 G.C.) 

GASCV = 23229.8375 / min 

2.2.- Moles de gases de combustión secos 

GASCM = A1RS • ( 79.1 / N2 G.C.) 

GASCM = 3677.5468 moles /1v. 

2,3.- Flujos asolares de combustión secos 

MOLO2 = GASCM • % MOL 02/100 	= 0.0 moles / hr 

MOLCO =GASCM • %MOL CO /100 =129.4496 moles /kr 

MOLCO2 GASCM • % MOL CO: /100 = 517.4308 moles /hr 
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MOLCO = GASCM • % MOL CO /100 = 129 4496 moles /hr 

MOLCO2 = GASCM % MOL CO2  /100 - 517.4308 moles /hr 

MOLN2 = GASCM • % MOL N? /I00 	= 3024,4144 moles /hr 

MOLSOX = GASCM * % MOL SOX /100 = 6.2518 moles /hr 

2.4.- Carbón total quemado 

C=GASCM((%C0+%CO2)/100))* 12 

C= 7762.565 lbs / hr 

2,5.- Consumo del oxigeno por el hidrogeno 

ENT002 = AIRS * 0.209 

ENTO2 = 799.1184 moles /hr 

2.6.- Consumo de oxigeno por gases de combustión 

SAL02 = MOLO2 + 0.5 • MOLCO + MOLCO2 + MOLSOX 

SAL02 = 588.4074 moles / hr 

2.7.- Oxigeno dispotible para formar 1120 

MOLE02 = ENTO2 SAL02 

MOLE02 = 210.711 moles /hr 

2.8.- Moles de agua formada 

AGUAF = MOLF.02 • 2 

AGUAF = 421.422 moles / hr 

2.9.- Mala de agua formada 

AGUAM = AGUAF • 18 

AGUAM = 7585.596 	hr 

107 



2.10.- Azufre total quemado 

AZUQ = MOLSOX • 32.1 

AZUQ = 200.6827 lbs / hr 

Azufre en los gases de combustión 

AZUQ I = AZUQ • 0.454 • 24 / 10 ^3 

AZUQ1 = 2.1866 ton / d 

2.11.- Hidrogeno total quemado 

HIDROQ = 2 • MOLE02 • 2.02 

HIDROQ =851.27244 lbs / hr 

2.12.- Coque total quemado 

COQUE = CARBON + AZUQ + HIDROQ 

COQUE = 8814.5201 lbs / hr 

2.13.- Relación hidrogeno / coque 

H2COKE = HIDROQ / COQUE 

H2COKE = 0.09657 

3.- CALCULO DE LA ENERGIA DE REACCION A LA TEMPERATURA DE 

REFERENCIA (60 ° F 

3.1, Llevabas de reacción a 60 ° F 

CO2 = 0.1693 Neto / mol 

CO = 0.0476 " 

H2O = 0.104 " 
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SOX 0.1277 " 

3.2 - Calcular energias de reacción 

QCO2- CO2 * MOLCO2 	87.601 MAtu 11w 

QCO- CO * MOLCO 
	

--- 6.1618 NIIItti Ihr 

QAGUA= 1120 * AGUA(' 
	

43.82788 MIltu 

QS02- SO2 * MOLSO2 	= 0.7983 111131u /lir 

QTOT = QCO2 t QCO QAGUA QS02 

QTOT = 138.389 MI3tu /hr 

4.- CALCULAR EL COQUE BRUTO PRODUCIDO POR LA REACCIÓN 

4.1.- Carga fresca al proceso 

13LS = LM * 2667 

BLS = 10134,6 bls / d 

4.2.- Calcular la fracción de carga vaporizada en el lavador en función del punto de corte 

de la carga y del reciclo 

CF = X % VOLUMEN DESTILADO« TIE CARGA-TE RECICLO)/ 

(TIE CARGA - TEMP X % VOL DEST)) * % CARGA FRESCA * BLS / 10^5 

CF 	5 * «449-496)/(449-515))*57.55•10134.6 /105 

CF = 207.671 bls / hr 

4.3.- Corrección del carbón conradson en función de la carga vaporizada en el lavador 

CCON = ( 1.016108 -2.734586 •10^-5 • CF) * CARBON CONRADSON 

CCON = 24.1652 ° o 
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4.4.- Cálculo 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. • 10^3 / (24.454 ) 

CARNET = 151956.903 lbs / hr 

6.- CALCULAR EL COQUE PRODUCTO DE ENTRADA AL QUEMADOR 

6.1.- Coque bruto producido por la reacción 

COKET = CARNET • COKEB 

COKET = 46065.0066 lbs /hr 

6.2.- Coke producido que entra al quemador 

COKEP = COKET - COQUE 

COKEP = 37250.4864 lbs / hr 

6.3.- Calcular el coque bruto en ton /min 

COKETI = COKET •454 / (60* 10^6) 

COKETI = 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 energía sensible del coque producto 

TEMREC - 1.8 • TCOKE + 32 

TEMREC = 950 0  F 

DELTAT = 950 -60 = 890 ° F 

CPM x.297945 Btu / lb- ° F 

QCOKEPROD = COKEP • CPMCOKE • DELTAT / 10^6 

QCOKEPROD = 9.8777 MBtu /br 

7.2.- Contenido de energía del coque quemado 

TEMREC = 950 ° F 

DELTAT = 890 ° F 

CPMCOKE = 0.297945 Btu / lb-°  F 

QCOKEQUE = COQUE * CPMCOKE * DELTAT * /10^6 

QCOKEQUE = 2.337 MBtu /hr 

7,3.- Contenido de energía del aire seco del soplador al quemador 

TEMPA = 192.2 ° F 

CPMAIRE = 0.239033 Btu / lb-°  F 

QAIR = AIRM • CPMAIRE * ( TEMPA - 60) / 10^6 

QAIR = 3.5044 MBtu / hr 

7.4.- Contenido de energía del agua al elutriador 

TAGUA! = TAGUA • 1,8 + 32 

TAGUA) = 212 °F 

DELT = 212-60 = 152 ° F 
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FLUAGUA = (FLUJO * 99 5 • 159 10'9 ) / (24 * 454 ) 

FLUAGUA = 12298.057 lbs / hr 

QAGUAF = CPMAGUA • DELT • FLUAGUA / 10'6 

QAGUAF = 1.8693 Mlitu / hr 

7.5.- Cantidad de vapor de servicio al quemador 

Vapor de aeración al ángulo raiser de coque filo 

86 = 4200 lbs / hr 

Vapor a la bajante de coque frío 

SI1=3201bs/ hr 

Vapor al elevador de coque frío 

ELEVCF = LM • 881.07 

ELEVCF = 4052.8622 lbs hr 

Vapor al dutriador 

VAPELUT = VAPOR DE FLUIDIZACION + VAPOR ATOMIZACION 

VAPELUT = 6300 + 4100 = 10400 lbs / hr 

Vapor al cono del quemador 

VAPCONO = 1160 lbs /hr 

Vapor de tenido al quemador 

VAPQUEM = S6 + S8 + ELEVCF + VAPCONO 

VAPQUEM = 9732.8622 lbs / hr 

7.6.- Contenido de energía del vapor al quemador 

CPMVAP = 0.457287 Btu / 	F 
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DTEVAP = TVAP • 1.8 í- 32 

DTEVAP = 449 6 ° F 

QVAPQUE = VAPQUEM • CPMVAP • (DTEVAP TREF ) / 10^6 

QVAPQUE = 1.7339 MBtu / hr 

7.7.- Contenido de energía del vapor al elutriador 

CPMVAP = 0.457287 Btu / lb-°F 

DTEVAP = 449.6 ° F 

QVAPELUTE = VAPELUT • CPMVAP • (DTEVAP - TREF ) 

QVAPELUTE =1.8528 MBtu / hr 

7.8,- Contenido de energía de la humedad que entra con el aire de combustión 

TEMHUM = TEMHUM • 1.8 + 32 

TEMHUM =192.2 ° F 

CPMVAP = 0.448245 Btu / lb-°  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.- Energía que sale con los gases de combustión 

DELTGAS = ( TEMPGAS ' 1.8 + 32) - 60 
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Q02 = MOLO2 * CPM02 DELTGAS / l0^6 

Q02 =0.0 MBtu / hr 

CPMCO = 7.298969 Btu / mol .° F 

QCO = MOLCO • CPMCO • DELTGAS / 10^6 

QCO = 0.98053 MBtu / hr 

CPMCO2 = 10.97383 Btu / mol-°  F 

QCO2 = MOLCO2 CPMCO2 • DELTGAS / 106 

QCO2 = 5.9053 MBtu / hr 

CPMN2 = 7.307296 Btu / mol.°  F 

QN2 = MOLN2 CPMN2 • DELTGAS / 10"6 

QN2 = 22.9843 MBtu / hr 

CPMS02 = 11.35645 Btu / rnol-°  F 

QS02 MOLSOX • CPMS02 • DELTGAS / 10^6 

QS02 = 0.07383 MBtu / hr 

QGASCOM = 29.9460 MBtu / hr 

8.2.- Energía que sale con la humedad en lo los gases de combustión 

TEMHUM I = TENtHUM 1.8 + 32 

TEMHUM I= 1100 ° F 

CPMVAP = 0.481694 Btu 	° F 

QHUMSS = AGMAS • CPMVAP • ( TEMHUM I - TREF2 ) / 106 

QHUMSS = 1.157 MBtu / hr 
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8.3.- Energía que sale con el agua formada, en los gases de combustión 

TEMSALI =TEMSAL 1.8 +32 

TEMSAL I = 1100 °F 

TREF2 = 60 ° F 

QAGUAF = ( AGUAF • 18) * CPMVAP (TEMSALI - TREF2 ) / 101'6 

QAGUAF = 3.80 MBtu / hr 

8.4.- Energía que sale con el vapor al elutriador en los gases de combustión 

CPMVAP = 0.481694 Btu / lb-°  F 

DTEVAP = TVAP • 1.8 + 32 

DTEVAP =1100 ° F 

TREF = 60 ° F 

QVAPELUTS = VAPELUT * CPMVAP • ( DTEVAP - TREF ) /101'6 

QVAPELUTS = 5.21 MBtu / hr 

8.5,- Energía que sale con el agua del elutriador (vapor ) en los gases de combustión 

TAGUA! = TAGUA • 1.8 +32 

TAGUA! = 1100 ° F 

CPMVAP «1.481694 Btu /1b-°F 

QAGUAS = ( • 0.65 + CPMVAP *(TAGUA1 • TREF) • FLUAGUA /10^6 

QAGUAS = (944.1 • 0.65 +0.481694 * 1040 ) 12298.057 /11'6 

QAGUAS = 13,7077 MBtu / hr 
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8.6.- Energia que sale con el vapor de servicio en los gases de combustión 

DTEVAP =1100 ° F 

TREF = 60 F 

CPMVAP = 0.481694 Btu / lb-°F 

VAP = 9732.8622 lbs / hr 

QVAPQUE = VAP + CPMVAP • ( DTEVAP - TREF ) / I0^6 

QVAPQUE = 4.8757 MBtu / hr 

8.7.- Calculo del volumen total de gas húmedo de combustión 

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 ft3 / min 

Volumen total de gases 

VOLT = VOLVAPS + GASCV 

VOLT = 38083.611892 ft3 / mbt 

Motee totales por hora 

MOLT = MOLES • 60 4. GASCM 

MOLT = 6029.0* moka / dr 

Porcentaje molares de gases de combustión en base húmeda 
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MOLT = 6029.08 moles / hr 

Porcentaje molares de gases de combustión en base húmeda 

MOLCOH = % CO • GASCM / MOLT 

MOLCOH = 332 • 3677.5468 / 6029.08 

MOLCOH = 2.147 % 

MOLCO211= % CO2 • GASCM / MOLT 

MOLCO2H = 8.58 % 

MOLN2H = % N2 • GASCM / MOLT 

MOLN2H = 50.16 % 

MOLS0211= % SO2 • GASCM / MOLT 

MOLSO2H = 0.10 % 

8.8.- Coque perdido por la chimenea 

VUELA - 2.1309 / 7000 • VOLT • 60 

VUELA = 695.593 lbs / hr 

8.9.- Perdidas por radiación-convección en el quemador 

QPERQUEM = 0,026 • QTOT 

QPERQUEM = 3.5981 MBtu / hr 

8.10.- Escasa 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 / 10-'6 

QCOKEPROD --- 2.4799 Miltu / hr 

8.11.- Energía de salida con el coque perdido por chimenea 

TEMREC = TEMREC • 1.8 + 32 

TEMREC = 1100 F 

DELTAT = TEMREC - 60 

DELTAT = 1040 ° F 

CPMCOKE = 0.192168 Btu / lb-°  

QCOKECH = VUELA • CPMCOKE • DELTAT / 10^6 

QCOKECH = 0.1389 MBtu / hr 

9.- Cálculo de la energía total de entrada al quemador 

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

QAGUAELUTE 

QENT = 159.79 MBtu / hr 

10.- Cálculo de la energía de salida del quemador 

QSAL = QGASCOM QCOKEPRODS + QPERQUEM + QHUMSS + QAGUAF + 

QVAPS + QAGUAS + QVAPELUTS + QCIR + QCOKECH 

QSAL = 64,7746 MBtu / hr + QCIR 

10.1.- Cálculo de la alergia circulante del quemador al reactor 

QCIR = QENT • QSAL 

QCIR = 95.020 MBtu / br 

10.2,- Circulación de coque caliente 
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CPMCOKEI= 0.392435 Btu / lb-`7: 

DT = 1.8 • (TEMP. QUEMADOR - TEMP. REACTOR ) 

DT =149.999 c' F 

TONMIN = QCIR' 10^6 / ( DT • CPMCOKE I • 132000 

TONMIN = 12.228 ton / min 

10.3.- Circulación línea de coque frio 

COKEFRIO = COOKET1 + TONMIN 

COKEFRIO = 0.3485 + 12.228 

COKEFRIO = 12.5772 ton / mira 

BALANCE DE ENERGIA DEL REACTOR 

I 1.- Energía al reactor con la corrientes de entrada 

11.1.- Calculo de la energía de la carga 

DHCFTCC = 351.228 Btu / lb 

DHTREF I = 580.159 Btu / lb 

CARNET = 151956.903 lbs / hr 

QCARGAF = CARNET • ( DHCFTC DHTREF I) / 10^6 

QCARGAF = -34.7876 MBtu / hr 

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

petroleo en función de la gravedad, factor de caracterización, y temperatura 
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Las entalpias son calculadas a partir de correlaciones del manual del API para fracciones del 

petróleo en función de la gravedad, factor de caracterización, y temperatura 

I I.2.- Cálculo de la energía a la recirculación interna en fase liquida 

DHRETF I A = 351.228 Btu / lb 

DHTREF2 = 580.159 Btu / lb 

RECYCLO = 60097 1 lbs / hr 

QRECYLIQ = RECYCLO (DHRETF1A - DHTREF2 ) / 10^6 

QRECYLIQ = -13.7580 MBtu / hr 

Las entalpias son obtenidas igual que en el punto 11.1 

11.3.- Cálculo de la energía a la recirculación interna por cambio de fase 

DHTREFL = 580.159 Btu / Ib 

DHTREV = 682.574 Btu / Ib 

QRECYCLO = RECYCLO • (DHTREFL -DHTREFV ) / 101'6 

QRECYCLO = 6. 1548 MBtu / hr 

Las entalpias son obtenidas igual que en el punto 11.1 

11.4.- Energía total ala recirculación interna para vaporizarla 

QSUM = QRECYLIQ + QRECYCLO 

QSUM = - 199129 New / hr 

11.5.- Cálculo de la alergia al vapor de servicio 

VAPREAC =10461.1 

DTVAP = 449,6 ° F 

TRF-FAX = TREFRX • 1.8 + 32 
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QVAPRXE = VAPREAC • CPN1VAPRX • ( 1.) l'I'AP -TREFRX) / 10'6 

QVAPRXE = -2.565 MBtu / hr 

11.6.- Energía al vapor de agotamiento 

AGOTA = 800 •6.9 / 0.454 

AGOTA = 12158.5903 lbs / hr 

TOPAG = 1022 ° F 

TERAG = 950 ° F 

CPMVAPAG = 0.5140 Btu / lb- ° F 

QVAPAGOT = AGOTA • CPMVAPAG •( TOPAG - TRAG ) / 10^6 

QVBAPAGOT = 0.4499 MBtu / hr 

11.7.- Energía al vapor de tluidización 

FLUJO = 1000 1.4 / 0.454 

FLUJO = 3083.7 lbs / hr 

TOPFL =1022 °F 

TERFL = 950 ° F 

CPMVAPFL = 0.5140 Btu / lb. °F 

QVAPFLU = FLUJO • CPMVAPFL ( TOPFL - TERFL ) / 10^6 

QVAPFLU = 0.114 MBtu / hr 

11.8.- Energía al vapor de atrición 

ATRICION 6.48 • 1210 

ATIUCION = 7840A lba / hr 

CPMVAPA = 0.5140 Btu / lb-°F 
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ATRICION = 7840.8 lbs / hr 

CPMVAPA = 0 5140 fitu / lb-"F 

TOPRX = 1022 `) 

TERRX = 950 ° 

QVAPAT = ATRICION • CPMVAPA • ( TOPRX - 'I'ERRX ) / 10^6 

QVAPAT = 0.2901 MBtu / hr 

11.9.- Cálculo de la energia de entrada al reactor 

QRXENT = QCARGAF + QRECYLIQ + QRECYCLO +QVAPRXE + QVAPAGOT + 

QVAPFLU + QVAPAT + QCIR 

QRXENT = 38.6085 MBtu / hr 

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

12.1.- Energía de salida en los vapores de hidrocarburos producidos por la reacción 

VAPHCRX = CARNET - COKET 

VAPHCRX = 105891.8964 lbs / hr 

TOPHC = 964.4 ° F 

TREFHC = 950 ° F 

CPVAPHC = 0.770 Btu / Ib-°F 

QVAHC = VAPHCRX • CPVAPHC • ( TOPHC TREFHC ) / 10^6 

QVAHC = 1.1741 MBtu / hr 

12.2.- Energía de salida con la rtcirculación interna en fase vapor 

DIITDIL = 703.794 Btu / Ib 

DHTREF3 = 682.574 Btu / Ib 

122 



QRECYVAP = RECYCLO • ( DI ITDIL -DI ITREF3 ) / 

QRECYVAP = 1275 MBtu / hr. 

12.3.- Cálculo de la energía de salida con el vapor total que entró al reactor 

VAPT = VAPREAC + AGOTA + FLUID + ATRICION 

VAPT = 33544.19 lbs / hr 

CPMVAPH2O = 0.511 Btu / lb-°F 

TDIL = 964.4 ° F 

TRX= 950 °F 

QVAPRXS = VAPT • CPMVAPH20 • (TDIL TRX ) 

QVAPRXS = 0.2468 MBtu / hr 

12.4.- Cálculo de la energía perdida por radiación-convección 

RADREACT = 0.029 • QCIR 

RADREACT = 2.755 MBtu / hr 

12.5,- Cálculo de la energía de salida del reactor 

QRXSAL = QVAHC + QRECYVAP + QVAPRXS + RADREAC 

QRXSAL = 5.4509 MBtu / hr 

13.- Cálculo de la energía total para llevar a cabo la reacción incluyendo la vaporización de 

la carga neta 

13.1.- Energía de reacción 

DHREACT = QRXENT - QRXSAL 

DHREACT = 38.60151- 5.4509 

DHREACT = 33.157 MBtu / hr 
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13.2.- Energía de reacción por unidad de carga fresca 

DI REMO = DI IREACT • 10^6 / CARNET 

DI REMO =33. I 57 0^6 / I51956.903 

DIIREACU 218.204 lltu / lb 

NOTA : Las capacidades calorificas han sido evaluadas en función de las temperaturas tanto 

de operación como de referencia. El cálculo no se presenta por ser la evaluación de los 

polinomios un tanto largos pero han sido obtenidos mediante dichos polinomios en función 

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 	 - 3.8 L.M. 

Peso especifico 	 = 1.026 

Carbón conradson 	 23.65 % 

A. Cíclico de ME 	 = 2.0 L.M. 

Recuperado a reproceso 	= 2001)1s / d 

Residuo de vacío a PPT 	= 0.0 bIs / d 

Caldereta E-8 	 = 1.0 L.M. 

Caldereta E-5 	 = 1.0 L.M. 

Coque producido en la reacción 	= 501.924 ton / d 

Malla 100 	 = 65.5 % P 

A y S 	 =0.8 %V 

DATOS DE GAS HUMEDO 

Flujo de gas húmedo a CII 	= 6,2 L.M. 

Flujo de gas húmedo a MI 	- 0.0 L.M. 
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Peso molecular del gas húmedo 	30.5 

Gas de purga 	 5500 ro' d 

Gas combustible 	 - 101. M. 

componente 	 = % mol 

112 	 = I0 

C I 	 - 31.3 

CO2 	 = 3.0 

C2= 	 - 5.5 

C2 	 = 13.3 

112S 	 = 4.7 

C3= 	 = 5.5 

C3 	 = 5.5 

iC4 	 = 0.2 

iC4= 	 - 0.0 

nC4 	 -= 2.8 

C4s= 	 = 2.9 

iC5 	 = 1.0 

nC5 	 = 1.4 

C6+ 	 = 1.3 

INERTES 	 = 11.6 
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DATOS DE NAFTA LIGERA (GASOLINA) 

Flujo de gasolina - 4.5 L.M. 

Peso específico - 0.745 

Azufre - 0.5 % 

TIE =60 °C 

TFE = 196 " C 

DATOS DE NAFTA PESADA 

Flujo de nafta pesada = 9.6 L.M. 

Peso especifico = 0.805 

Azufre = 2.08 % 

TIE =160 °C 

Volumen a 221 ° C = 40 % 

TFE = 304 " C 

DATOS DE GASOLEO LIGERO 

Flujo de gasóleo ligero = 9.4 L.M. 

Peso especifico = 0.880 

GOL a PPT =0.0 bls/d 
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Azufre 2.88 % 

TIE - 249 " C 

TFE 373 " C 

DATOS DE GASOLEO PESADO 

Flujo de gasóleo pesado - 4.9 L.M. 

Peso específico = 0.920 

GOP a PPT =Obls/d 

Azufre = 3.1 % 

TIE -249°C  

TFE = 443 " 
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DESARROLLO 

1.- Cálculo de la carga fresca 

1.1.- Cálculo del volumen de carga fresca 

CARGAV = LM • 2667 

CARGAV = 10134.6 bls / d 

1.2.- Cálculo del flujo másico en ton / d 

CARGAM = CARGAV • 159 • GRAVEDAD ESP. / 10'9 

CARGAM = 1653.2978 ton / d 

1.3.- Cálculo de la cantidad de azufre 

SCARGA = CARGAM • % DE S EN CARGA FRESCA / 100 

SCARGA = 74.3984 ton / d 

2.- Cálculo del rendimiento de gas húmedo y fracciones ligeras 

2.1.- Volumen de gas húmedo 

VOLGAS = LM GAS A 01 • 43293 + LM GAS A MJ • 53100 

VOLGAS = 268416.6 m3  / d 

2.2.- Moles de gas húmedo 

MOLGAS = VOLGAS • 128'9 /379 

MOLGAS = 24991.4636 moles / d 

2.3.- Rendimiento mágico de componentes del gas húmedo en ton / d 

H2 = (MOLGAS • % MOL H2 / 100 )* 2 • 0.454 • 10A-3 

112 = 2.269 ton / d 

C1 = (MOLGAS • % MOL C I / 100) • 16 . 0.454 • 10^-3 
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C1 =56.8213 ton /d 

CO2 = 15.6576 ton / d 

C2e = 17.5354 ton / d 

C2 = 45.4219 ton/d 

H2S= 18.1732 ton/d 

C3e = 26.2719 ton d 

C3eV = 341.3841 bls / d 

1C4= 1.31842 ton / d 

iC4e = 0.0 ton / d 

nC4 =18.4578 ton / d 

nC4V = 199.1205 bls / d 

C4es = 18.4590 ton / d 

C4esV = 190.3186 bls / d 

iC5 = 8.1805 ton / d 

C6m = 12.710 ton / d 

INERTES = 36.8653 ton / d 

2.4.- Cálculo de C I + C2 

C2S =C2 + C2e 

C2S = 62.9573 

C12 = CI + C2s 

C12 = 56.8214 + 62.9573 

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

iC4s = iC4 + iC4e 

iC4s = 1.31842 

iC4sV = iC4s • 10^3 (0,563 • 159 ) 

iC4sV = 14.7211 bls / d 

2.6.- Cálculo de los C5, 

C5s iC5 + nC5 

C5s = 19.6332 ton / d 

3.- Cálculo del rendimiento de nafta pesada 

3.1,- Flujo volumétrico de nafta pesada 

NA'fFAI3 = L.M. • 136 

NAFTA!, =1305.6 bis / d 

3.2.- Cálculo de la cantidad de mi& en la nafta pesada 

NAFTABM = NAFTA!) • 159 • GRAVEDAD ESP. / 101'3 

NAFrABM -167.1102 ton / d 

SNA1TA NAFTABM * % DE S / 100 

SNAFTA = 3.4751 ton / d 

3.3.- Pon:enlaje de la nafta pesada dentro del rango de ebullición de la nafta ligera 

(peoles). 

LIGERA = % VOLUMEN A 221°C / 100 

UGERA 0.40 

3.4.- Nafta pude al punto de corte de la nafta líen* 
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NAFTAV = ( 1 - LIGERA ) • NAFTAB 

NAFTAV = 783.36 bis / d 

3.5.- Rendimiento másico de nafta 

NAFTAM = ( NAFTAV • 159 * GRAVEDAD ESP. ) / 10^3 

NAFTAM = 100.2661 ton / d 

3.6.- Volumen de la gasolina en la nafta 

NAFLIG = LIGERA • NAFTAB 

NAFLIG = 522.24 bls / d 

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

4.1.- Volumen de gasolina 

GASOLB = LM * 156.2 

GASOLB = 702.9 bis / d 

4.2.- Masa de gasolina 

GASOLBM = GASOLB • 159 • GRAVEDAD ESP. / 10'9 

GASOLBM =113.2620 ton / d 

4.3.- Azufre en la amiba 

SGASOL = GASOLBM • % DE S EN LA GASOLINA / 100 

SGASOL = 0.4163 ton / d 

5.- Guabas al punto de coste de 221 ° C , incluye lo que tiene d gas húmedo, sal como lo 

que se queda ara d corta de emita pesada. 

51- Flujo mímico da gasolina 

GASOL1 GASOLB + NAILIG ) • 159 * GRAVEDAD ESP. 
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GASOL I -- 145123.9587 kg / d 

GASOLM GASOI.I / 10^3 ( C5s Cbm ) 

GASOLM = 145123.9587 / 101 -1 12.71 19.6332 

GASOLM = 177.4671 ton / d 

5.2.- Volumen de la gasolina en el gas húmedo 

GASBI = ( C5s + C6m ) / ( 159. 101 GRAVEDAD ESP. ) 

GASBI = 273.042 bls / d 

U.- Volumen de la gasolina al punto de corte 

GASOLV = GASB1 + GASOLB + NAFLIG 

GASOLV = 1498. 182 bls / d 

6.- Cálculo del rendimiento de gasóleo ligero 

6.1.- Flujo volumétrico de gasóleo ligero 

GOLV = L. M. • 181 

GOLV= 9.4 • 181 

GOLV =1701.4 bis/ d 

6.2.- Flujo másico de gasóleo ligero 

GOLM = ( GrOLV * 159 • GRAVEDAD ESP. )7 10'1 

GOLM = 238.059 ton / d 

6.3.- Cantidad de azufre en el gasóleo pesado 

SGOL = GOLM • % DE S EN EL GOL / 100 

SGOL = 6.8561 ton / d 

7.- Rendimiento de gasóleo pesado 
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7.1..- Flujo volumétrico de gasóleo pesado 

GOPV = LM • 575.5 

GOPV = 2762.4 bis / d 

7.2.- Flujo másico de gasóleo pesado 

GOPM = (GOPV • 159 • GRAVEDAD ESP.) / 10^3 

GOPM = 404.0838 ton / d 

7.3.- Cantidad de azufre en el gasóleo pesado 

SGOP = GOPM * % S EN EL GOP / 100 

SGOP = 12.5266 ton / d 

8.- El coque bruto obtenido en la reacción es obtenido del balance de energía y es dato del 

balance de materia 

COQUE = 501.924 ton / d 

MALLA 100 = 65.6 % 

AYS = 0.8 % 

9.- Cálculo de las fracciones peso de los rendimientos 

9.1.- Cálculo del peso total 

PESOT = H2 + C12 + C3e + C3 + iC4 + C4es + nC4 + H2S + GASOLM + NAFTAM 

+ GOLM + GOPM + COQUE 

PESOT =1654.1 ton / d 

9.2.- Ciliado de las fracciones peso 

PORH2 = 112 • 100 / PESOT 

PORH2 = 0.1371 % 
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PORC12 = 7.2413 % 

PORC3e = 1.5882 % 

PORC3 = I.6637 % 

PORiC4s = 0.07970 % 

PORC4es = 1.1159 % 

PORnC4 = I 1158 % 

PORH2S = I.098 % 

PGM = 107289 % 

PNM = 6.0616 % 

PGOLM =14.392 % 

9.3.- Diferencia entre carga y productos 

DIRK = CARGAM - PESOT 

D1FER =1653.2978 - 1654.1 

DIFER = -0.8022 

10.- Cálculo del volumen de productos y porcentaje en volumen 

10.1.-Porciento volumen de productos 

RCARGAV = CARGAV • 100 1 CARGAV 

RCARGAV = 100 % Vol 

RC3eV m  C3eV • 100 / 10134.6 

RC3eV = 3.129 

RC3V = 3.36 % 

RAC4V = 1.9647 
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11C4esV 1 8779 °,0 

RiC4sV 0 1453 °, 

RGASOLV - 14.782 °. 

RNAFTAV = 7.729 9. 

RGOLV - 16.788 % 

RGOPV = 27.257 % 

10.2.- Porcentaje total de volumen de productos líquidos 

RTOTV RC3eV + RC3V + RnC4V RC4es + RiC4sV + RGASOLV RIYAFTAV 

RGOLV + RGOPV 

RTOTV = 77.0309 l'o 

10.3.- Volumen total liquido 

VTOT = C3eV + C3V + nC4V + C4esV + iC4sV + GASOLV + NAFTAV + GOLV 

GOPV 

VTOT = 7617.7 bis /d 

10.4.- Cálculo de la conversión en función de productos líquidos destilables 

CONV = ( GASOLV NAFTAV + GOLV + GOPV ) / CARGAV 

CONV = 66.557 % 

11.- Cálculo el azufre en el coque bruto 

11.1.- Azufre en el ácido sulfhídrico 

SH2S = H2S • 32 / 34.08 

SH2S = 17.0640 ton / d 

11.2.- Cálculo del azufre en el coque bruto 
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SCOKE = SCARGA - ( S11211S + SGASOI, SNAFTA SGOL SGOP ) 

SCOKE = 34.0596 ton / d 

SCOKEI = ( SCOKE / COKE BRUTO) • 100 

SCOKE I = 6.7858 % 

12.- OTROS CALCULOS 

12.1.- Volumen de productos a PPT 

VPPT = VCARGA + VGOL + VGOP 

VPPT = O bls / d 

122.- Aceite cíclico para sellos de planta catalítica 

VACL LM • 241.2 

VACL = 482.4 bls / d 

12.3.- Gas combustible 

VGASC = LM • 528 

VGASC = 528 en)  / d 

12.4.- Cálculo del vapor generado en calderetas E-5 y E-8 

VAPGEN8 = LM • 1717 / 10"3 

VAPGEN8 = 1.717 ton / d 

VAPGEN5 = LM • 2000 / 10^3 

VAPGEN5 = 2.0 ton / d 

VAPGENT = VAPGEN8 + VAPGEN5 

VAPGENT = 3.717 ton d 

137 



APENDICE III 

CARACTERIZACION DE CORRIENTES 

DEL PROCESO 
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CARACTER1ZACION 1)1: CORRIENTES DF ENTRADA Y SALIDA DEL PROCESO 

El monitoreo y control del proceso se efectúa mediante la determinacion de pruebas 

analíticas sobre las diferentes corrientes de entrada y salida siendo variables de acuerdo al 

tipo de corriente. Las principales variables son 

-Peso especifico 

-Factor de caracterización K uop 

-destilación (ASTM) 

-Carbón conradson 

-Análisis Orsat 

-Análisis cromatogrático 

-Granulometria del Coque 

-Agua y sedimento 

-Azufre 

Con las determinaciones anteriores, además de las condiciones operacionales del proceso, se 

realizará la evaluación del rendimiento del proceso a través del balance de energia y materia. 

En la siguiente tabla se presenta el método que se utiliza y el objetivo de cada una de las 

determinaciones analíticas. 

139 



PRI U1;1 ANA/E/CA 
	

fklIMO AS/AI 	 0101.1110 

PESO ESPECIFICO 
	

0-1298 	Caracteriza a las fracciones del 
petróleo, se usa para balances de 
materiales como relación masa-
volumen. 

Es una medida de la aromaticidad de las 
KUOP 
	

fracciones del petróleo. K próximos a 
12 indica caracteristicas parafinicas y 
menores de 11.6 son de características 
aromáticas. 

Técnica standard de laboratorio para 
DESTILACION 
	

D-86, D-1160 
	

caracterizar cargas El tipo de método 
depende del raneo de ebullición de la 
fracción del petróleo. 

La cantidad de carbón residual en el 
CARBON CONRADSON 

	

	
D-189 	residuo de vacío después de calentar la 

muestra a 550 `) C. Este método es 
utilizado generalmente para fracciones 
pesadas del petróleo.  

Indica el contenido de contaminantes 
A Y S 
	

D-1796 	sólidos detectables fisicamente por 
centrifugación. 

El azufre contenido en la fracción del 
AZUFRE 
	

D-129 	petróleo lo clasifica en cuanto si cumple 
ó no con una especificación de 
producto terminado 

GRANULOMETRIA 
	

La distribución de tamaño de las 
partículas de coque en el proceso. Debe 
de estar en un rango adecuado. 
Demasiadas pintadas pequeñas implica 
arrastres excesivos al fraccionador. 
Partículas grandes dará lugar a una 
pobre fiuidizacion 
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APENDICE IV 

INSTALACION DE LOS PROGRAMAS 

EXECUTABLES EN AMBIENTE WINDOWS 
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INSTALACION DE LOS PROGRAMAS EJECUTABLES 

Los pasos necesarios para instalar los modelos desarrollados son : 

I.- Instale del disco A los subdirectorios DATOS! DAT, y DATOS2.DAT así como los 

archivos que contienen, en la ruta C: 

Estos subdirectorios guardan los datos respectivos de los modelos de energía y materia. Es 

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

2.- Instale del disco A los archivos ENERGIALICO, MATERIALICO, así como los 

archivos exeastables ENERGIALEXE y MATERIALEXE en le ruta que usted designe. 

Aqui no es necesario una ruta especifica. 

3.- Una vez instalados corra los modelos a través de los iconos respectivos en el 

administrador de programas. 
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APENDICE V 

LISTADO DE PROGRAMAS 
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DATAENE.FRN - 1 

'DECLARACIONES 
Die CurIndex As Integer 
Die CrLf 
DI. ENERGIA As Long 

Sub BUSCARRUTA () 

'BUSCA EL DIRECTORIO EN EL CUAL LOS ARCHIVOS DE 
'LA FORMA BURNER SERAN ALMACENADOS. CREA EL 
'DIRECTORIO(EN "C") SI NO EXISTE TODAVIA 
'NOTA: RUTA ES UNA CONSTANTE GLOBAL 

DI. CDIR$ 

'ALMACENA EL DIRECTORIO ACTUAL 
CDIR$ curcitrWcm) 

'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 
MkD1r RUTA$ 

'RESTAURA EL DIRECTORIO ORIGINAL 
ChDir CDIR$ 

End Sub 

Sub CommandO_ClIck (Index As Integer) 
DATAENE.H1de 
ELUTRIA.Show 

End Sub 

FunctIon NOMBRES (ARCHIV) 

'CREA EL NOMBRE DE ARCHIVO JUNTO CON SU EXTENS1ON 
Die TZMNON$ 
TEMNOM$ = RUTA$ + "\" 
TERNO» = TENNON$ + ARCHIV 
NOMBRES = TENNON8 + "." + EXTRUTA$ 

End Funct1on 

Sub CALCULAR_ClIck () 

CALCULOS1.FECHARX(0) = DATAENE.FECHA(0) 
CALCULOS1.FECHARX(1) = DATAENE,FECHA(1) 
CALCULOS1.FECHARX(2) F  DATAENE.FECHA(2) 
CALCREACT.T2(8) e  Format8(Val(REACTOR.RX(911, 9181.0") 
CALCREACT.T2(9) = Format$(Val(REACTOR.RX(10)), "1111.0") 

' CALCULO DEL AIRE SECO Y HUMEDAD RELATIVA 
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Call AIRHUM(AIRV, AIRS, AIRM, AGMOL, AIRT0T, AGMAS) 

'CALCULO DEL CARBON,AZUFRE,H1DROGENO Y COQUE QUEMADO 
'ASI COMO EL AGUA FORMADA 
Call COKEQUEM(COKE, AIRS, AIRV, MOL02, MOLCO, MOLCO2, AGUAF, MOLSOX, MOLN2, 

GASCV, GASCM) 

'CALCULO DE LA ENERGIA DE REACCION A LA TEMPERATURA DE 
'REFERENCIA(60oF) 
Call DELTAHO(MOLCO, MOLCO2, AGUAF, MOLS0X, QTOT) 

'CALCULO DEL COQUE BRUTO FORMADO EN LA RFACCION 
Cali COKEBRUTO(COKEB, CF) 

'CALCULO DE LA CARGA NETA AL REACTOR 
Call CARGANETA(CARNET, BES) 

'CALCULO DEL COQUE PRODUCTO DE ENTRADA AL REACTOR 
Call COKEPROD(CARNET, COME, COKEB, COKEP, COKET, COKETI) 

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

'ENERGIA SENSIBLE CON EL COQUE PRODUCTO QUE ENTRO 
'AL QUEMADOR 
Call QCOKEPROD(Val(REACTOR.RX(9)), QCOKEPROE, COKEP) 
CALQUEM.QUEM(17) = Format$(QCOKEPROE, "111.000") 

'ENERGIA SENSIBLE CON EL COQUE QUEMADO QUE ENTRO 
'AL QUEMADOR 
Call QCOKEQUEMA(QCOKEQUEM, COKE) 
CALQUEM.QUEM(18) = FormatS(QCOKEQUEM, "111.000") 

'ENERGIA SENSIBLE DEL AIRE SECO DEL SOPLADOR 
Call QAIRE(CPMAIRE, AIRM, QAIR) 
CALQUEM.QUEM(19) = FormatS(QAIR, "111.000") 

'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 
Cell 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, "111.000") 

'ENERGIA SENSIBLE DEL VAPOR AL ELUTRIADOR 
Call QVAPELUTR(CPMVAPI, VAPELUT, 60, QVAPELUTE, REACTOR.RX(2)) 
CALQUEN.QUEM(22) = Format$(QVAPELUTE, 9#M.000,9 

'ENERGIA SENSIBLE DE LA HUMEDAD QUE ENTRA EN EL AIRE DEL SOPLADOR 
Call QHUNE(Val(BURNER,BURN(4)), AGMAS, CPMVAP, 601, (MIME) 
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CALQUEM.QUEM(20) = KormatS(QHUMEE, "M.0000) 

'CALCULO DE LA ENERGIA DE SALIDA DEL QUEMADOR CON 
'LAS CORRIENTES SIN INCLUIR EL COQUE CALIENTE DE 
'CIRCULACION(SE OBTIENE POR DIFERENCIA). 

'ENERGIA QUE SALE CON LOS GASES DE COMBUSTION 
Call QGASCOMB(Val(BURNER.BURN(5)), QGASCOM, NOL02, MOLCO, HOLCO2, MOLN2, AGU 

AF, MOLSOX, FLUAGUA, AGMOL) 
CALQUEN.QUEN(27) 	ForeatS(WASCOM, "111.000") 

'ENERGIA QUE SALE CON LA HUMEDAD EN LOS GASES DE COMBUSTION 
Call QHUMS(Val(BURNER.BURN(5)), AGMAS, CPNVAP, 60/, QHUMSS) 
CALQUEM.QUEM(25) = Format$(QHUMSS, "1/#.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) 	FormatS(QAGUAF, "111.000") 

'ENERGIA QUE SALE CON EL VAPOR AL ELUTRIADOR EN LOS 
'GASES DE COMBUSTION 
Call QVAPELUTR(CPMVAP1, VAPELUT, 60, QVAPELUTS, Val(BURNER.BURN(5))) 
CALJUEN.QUEN(30) 	FormatS(QVAPELUTS, "111.000") 

'ENERGIA QUE SALE CON EL AGUA AL ELUTRIADOR 
'EN LOS GASES DE COMBUSTION 
Cell QAGUAELUTS(Val(BURNER,BURN(5)), QAGUAS, Val(ELUTRIA.ELUT(2)), FLUAGUA) 
CALQUEM.QUEM(31) = Format5(QAGUAS, "011.000") 

'ENERGIA QUE SALE CON EL VAPOR DE SERVICIO EN LOS 
'GASES DE COMBUSTION 
Call QVAPQUEM(CPMVAP, VAPQUEM, 60, QVAPS, Val(BURNER.BURN(5))) 
CALQUEM.QUEM(29) = FormatS(QVAPS, "000.000") 

'VOLUMEN TOTAL DE GAS BUHEDO DE COMBUSTION 
Cali VOLVAP(VAPQUEM, VAPELUT, FLUAGUA, AGNOL, AGUAF, VOLVAPS, GASCV, GASCM, 

COKEP, VUELA) 

'PERDIDAS POR RADIACION EN EL QUEMADOR 
Call RADQUEN(QTOT, QPERQUEM) 
CALQUEM.QUEM(34) = FormatS(QPIRQUEM, "111.000") 

'ENERGIA DE SALIDA CON EL COQUE PRODUCTO NETO A ALMACENAJE 
Call QCOKEPROD(Val(ELUTRIA.ELUT(0)), QCOKEPROS, COKEP) 
CALQUEM.QUEM(26) = Pormat$(ocoKEPROS, =101,000") 

'ENERGIA DE SALIDA CON EL COQUE PERDIDO EN CHIMENEA 
Call QCOKECHIN(Val(BURNER,BURN(5)), QCOKECH, VUELA) 
CALQUEM.QUEM(41) = Format$(QCOKECH, "111.000") 
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'ENERGIA DEL QUEMADOR AL REACTOR Y CALCULO DE LA 
'CIRCULACION DE COQUE CALIENTE 
Call CIRCULACION(QTOT, QCOKEPROE, QCOKEPROS, (:MODEM, QAIR, QHUMEE, QVAPE, 

QAGUAE, QGASCOM, ~QUE«, QCIR, QHUMSS, QAGUAF, QVAPS, QAGUAS, QVAPELUTE, QVAP 
ELUTS, CoRETI, QCOKECH) 

cALQUEM,QuEM(24) = Format$(QTOT, °M.000u) 
CALQUEM.QUEN(33) 	Format$(QCIR, "'W000fi) 

'BALANCE DE ENERGIA DEL REACTOR 

'ENTRADA DE ENERGIA AL REACTOR CON LAS CORRIENTES 

'TEMPERATURA DE REFERENCIWEEMPERATURA DEL REACTOR 

'CALCULO DE LA ENTALPIA DE LA CARGA AL REACTOR A LA 
'TEMPERATURA DE CARGA COMBINADA,Y DE REFERENCIA 
Cali QCARGA(CARNET, QCARGAF) 

'CALCULO DE LA ENERGIA DE LA RECIRCULACION INTERNA EN FASE LIQUIDA A LA 
'TEMPERATURA DE FONDO FT-1A, Y DE REFERENCIA 
Call QRECYCL(RECYCLO, QRECYLIQ, QRECYCLO) 

' CALCULO DF LA ENERGIA A LA RECIRCULACION INTERNA PARA EL CAMBIO 
'DE FASE 
Call QLATEN(UHTREFV, DHTREFL, LATEN, RECYCLO, QRECYCLO, QRECYLIQ) 

'CALCULO DE LA ENERGIA DEL VAPOR DE SERVICIO 
'AL REACTOR 
Call QVAPREAC(CPMVAPRX, VAPREAC, Val(REACTOR.RX(9)), QVAPRXE, Val(REACTOR.RX 

(2))) 

'CALCULO DE LA ENERGIA DEL VAPOR DE AGOTAMIENTO 
Call QVAPAGOTA(QVAPAGOT, AGOTA) 

'CALCULO DE LA ENERGIA DEL VAPOR DE FLUIDIZACION 
Call GVAPFLUI(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, ()CARGA'', QRECYLIQ, QRECYCLO, QVAPRXE, QVAPAGOT, QVAPFLU, 

QVAPAT, QCIR) 

'SALIDA DE ENERGIA DEL REACTOR CON LAS CORRIENTES 

'CALCULO DE LA ENERGIA CON LOS VAPORES DE 
'HIDROCARBUROS PRODUCIDOS 
Cell QVAPHC(CARNET, COKET, QVANC, VAPHCRX) 

'CALCULO DE LA ENERGIA DE LA RECIRCULACION INTERNA EN FASE VAPOR A LA 
'TEMPERATURA DE FASE DILUIDA Y DE REFERENCIA 
Call QRECYCV(RECYCLO, QRECYVAP) 
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'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(QVAHC, QRECYVAP, QVAPRXS, RADREAC, QRXSAL) 

'CALCULO DE LA ENERGIA TOTAL DE REACCION PARA EL 
'CRAQUEO TERMICO,ASI COMO POR UNIDAD DE CARGA FRESCA 
Cali REACCION(CARNET, QRXENT, QRXSAL, DIIREACT, DHREACU) 

INDICA.Visible = True 

End Sub 

Sub Coomandl_Click (Index As Integer) 

DATAENE.INDICA.Visible = False 
DATAENE.Hide 
CARGA.Show 

End Sub 

Sub Command2_Click (Index As Integer) 

DATAENE.INDICA.Vlslble = Falso 
DATAENE.Hide 
REACTOR.Show 

End Sub 

Sub Conmand3_Click (Index As Integer) 

DATAENE.INDICA.Visible 	Falso 
DATAENE.Hide 
BURNER.Show 

End Sub 

Sub Comaand4_Cllok (Index As Integer) 

DATAENE.INDICA.Visible = False 
DATAENE.Hide 
LAVADORA.Show 

End Sub 

Sub CommandS_Click (Index As Integer) 

DATAENE.INDICA.Visible = Falso 
DATAENE.Hide 
ELUTRIA.Show 

End Sub 

Sub ExitComnand_ClIck () 
DATAENE.Hide 
INICIO.Show 

End Sub 
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Sub main_Click () 

DATAENE.H1de 
CALCULOS1.Show 

End Sub 

Sub Tl_Clich () 

DATAENE.H1de 
CALQUEM.Show 

End Sub 

Sub 	() 

DATAENE.Hide 
CALCREACT.Show 

End Sub 
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Global BURN(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 RUTA$ = "C:\DATOS1" 
Global Const EXTRUTA$ 	9DAT" 
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, AIRTOT, AMAS) 

'CALCULO DEL AIRE SECO Y HUMEDAD RELATIVA DEL AIRE 

'REASIGNAR VARIABLES 
For 1% - O To 13 
BURR(i%) 	BURNER.BURN(1%) 
Next 1% 

'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 BUHEDO. 
YSTBH = 18# * YSAT / (29# * (1# 	YSAT)) 
'BALANCE DE ENERGIA PARA OBTENER LA HUMEDAD RELATIVA 
YSTBH1 = YSTBH * (1075.8 + (.45 - II) * ((Val(BURN(8)) * 1.8 + 32) 	32#)) 
YSTBH2 = .24 * 1.8 * (Val(BURN(8)) - Val(BURN(7))) 
NUM = YSTBH1 + YSTBH2 
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DEN1 - (1077./1 -to (.45 - 1#) * ((Val(BURN(B)) * 1.8 	32) - 12#11 
DEN2 = .45 * 1.8 * (Va1(BURN(7)) - Va1(BURN(8))) 
DEN = DEN1 4  DEN2 
'HUMEDAD RELATIVA( A TEM. DE 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 DE AIRE SECO 
AIRS = AIRM0L - AGMOL 
'VOLUMEN DE AIRE SECO 
AIRV = AIRS * 379 / 60 
'MASA DE AIRE SECO 
AIRM = AIRS k 29 

CALQUEM.QUEM(0) 	FormatS(AIRV, "#####.000000") 
CALQUEM.QUEM(7) = FormatS(AUVOL, "#####.000") 
CALQUEM.QUEM(36) . Format,(AGMAS, "#####.00") 

End Sub 

Sol) BUSCARRUTA () 

'BUSCA EL DIRECTORIO EN EL CUAL LOS ARCHIVOS DE 
'LA FORNA SERAN ALMACENADOS. CREA EL 
'DIRECTORIO(EN "C") SI NO EXISTE TODAVIA 
'NOTA: RUTA ES UNA CONSTANTE GLOBAL 

Dim CDIR$ 

'ALMACENA EL DIRECTORIO ACTUAL 
CDIR$ = CurDir$("C") 

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

' INTENTA CAMBIAR EL DIRECTORIO OBJETIVO 
ChD1r RUTAS 

'SI EL DIRECTORIO NO EXISTE LO CREA 
MkDir RUTA$ 

'RESTAURA EL DIRECTORIO ORIGINAL 
ChDIr CDIR$ 

End Sub 

Sub CARGANETA (CARNET, BLS) 

'CALCULO DE LA CARGA NETA DESDE LECTURA DE MEDIDOR 
'HASTA LBS/HR (DECONTANDO LA CARCA FLASHEADA 
'EN LA LAVADORA) 
BES = Val(CARGA.VAC(0)) * 2667 

'CALCULO DE LA CARGA EN BASE DE DE LA DESTILACION 
'DEL GASOLEO Y EL RESIDUO 
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CF 	Val(LAVADORA.LAV(2)) * (((Val(LAVADORA.LAV(5)) - Va1(LAVADORA.LAV(1))) 
/ (Val(LAVADORA.LAV(5)) 	Val(LAVADORA.LAV(3)))) / 100) * (Val(LAVADORA.LAV(0)) 
/ 1001) * BLS 

CARNET = ((BLS - CF) * 159# * Val(CARGA.VAC(2)) * 10 	3 / (20/ * 454f)) 

CALCULOS1.RESULT(0) = FornatS(BLS, 91#.0000) 

End Sub 

Sub CIRCULACION (QTOT, QCOKEPRODE, QCOKEPRODS, QCOKEQUE, QAIR, QHUMEE, QVAPE, QA 
GUAE, QGASCON, QPERQUEN, QCIR, quumss, QAGUAF, QVAPS, QAGUAS, QVAPELUTE, QVAPELU 
TS, COKET1, QCOKECH) 

'ENERGIA TOTAL DE ENTRADA AL QUEMADOR 
QENT = QTOT + QCOKEPRODE + QCOKEQUE + QAIR + QHUHEE + QVAPE + QAGUAE + QVAPE 

LUTE 

'ENERGIA TOTAL DE SALIDA DEL QUEMADOR 
()SAL = QGASCOM + QCOKEPRODs + OPERQUEM QHUNSS + QAGUAF 4 QVAPS + QAGUAS + 

QVAPELUTS + QCOKECH 

'ENERGIA DEL QUEMADOR AL REACTOR 
CCIR = QENT - QSAL 
QSALTOT = QCIR + QSAL 

'CIRCULACION DE COQUE CALIENTE TON/MIN 
Cali CPCOKE(Val(BURNER.BURN(6)), CPNC0KE1, Val(REACTOR.RX(9))) 
DT = 1.8 * (Val(BURNER.BURN(6)) - Val(REACTOR.RX(9))) 
TONMIN = QCIR * 10 " 6 / (DT * CPMCOKEI * 132000) 
COKEFRIO m  COKETI + TONNIN 
CALCULOS1.RESULT(3) = Format$(TONMIN, 190#.000) 
CALQUEN.QUEM(25) = Foraat$(QENT, 91#.000") 

CALQUEM.QUEM(15) = Val(BURNER.BURN(6)) 
CALQUEM.QUEM(16) = Val(BURNER.BURN(5)) 
CALCREACT.T2(16) = FormatS(QCIR, 19##.0000) 
CALCREACT.T2(10) = ForaatS(TONMIN, u###.00") 
CALCREACT,T2(12) = FornatS(COKEFRIO, 0##1.00") 
CALQUEN.QUEM(35) = FornatS(QSALTOT, "111.000") 

End Sub 

Sub COKEBRUTO (COKEB, CF) 

'CALCULO DEL COQUE DRUTO(GROSS) PRODUCIDO 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)) 
/ 1000) * 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, COME, COKEB, COKEP, COKET, COKET1) 

'CALCULO DEL COQUE NETO PRODUCIDO 
COKET = CARNET * COKES 
COKEP = COKET - CONE 
CALCULOS1.RESULT(13) = Str$(COKET) 
COKETI = COKET * 454 / (60 * 10 " 6) 
CALCREACT.T2(11) = FormatECOKET1, n#4##4.000") 

End Sub 

Sub COKEQUEM (COKE, AIRE, AIRV, MOL02, MOLCO, MOLCO2, AGUAF, MOLSOX, MOLN2, GASC 
V, GASCM) 

'CALCULO DEL COQUE QUEMADO 
'POR BALANCE DE NITROGENO 
GASCV = AIRV * (79.1 / Val(BURN(12))) 
GASCM = AIRE * (79.1 / Val(BURN(12))) 

'FLUJOS MOLARES DE COMPONENTES DE GASES DE COMO. 
'OXIGENO 
MOLO2 = GASCM * Val(BURN(9)) / 100 
MOLCO =.GASCM * Val(BURN(10)) / 100 
MOLCO2 = GASCM * Val(BURN(11)) / 100 
NOLN2 = GASCM * Val(BURN(12)) / 100  
MOLSOX = GASCM * Val(BURN(13)) / 100 
CO2aCO = BURN(11) / BURN(10) 

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

'CONSUMO DE OXIGENO POR EL HIDROGENO 
'OXIGENO DE ENTRADA 
ENTO2 = AIRS * .209 

'CONSUMO DE 02 POR GASES DE COMBUSTION 
SAL02 MOLO2 + .5 * MOLCO + MOLCO2 + MOLSOX 

'02 DISPONIBLE PARA FORMAR H20 
MOLE02 = ENTO2 SAL02 

'MOLES AGUA FORMADA 
AGUAF = MOLE02 * 2 

'MASA AGUA FORMADA 
AGUAN = AGUAF * 10 

'AZUFRE TOTAL QUEMADO 
AZUQ = MOLSOX * 32.1 
AZUQ1 = AZUQ * .454 * 24 / 10 ' 3 

'HIDROGENO TOTAL QUEMADO 
HIDROQ = 2 * MOLE02 * 2.02 
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'COQUE TOTAL QUEMADO 
COKE . CARBON + AZUQ + HIDROQ 

'RELACION HIDROGENO/COQUE 
H2CONE = HIDROQ / COKE 
CALCULOSI.RESULT(4) = Format$(H2COKE, 0119.0000) 
CALCULOSI.RESULT(5) = FormatS(CO2aCO, 0191.000") 
CALCULOSI.RESULT(6) 	FormatS(CARBON, "999.000") 
CALCULOSI.RESULT(7) = Format$(AZUQ, "199.000") 
CALCULOS1.RESULT(8) = FormatS(HIDROQ, 0119.0000) 
CALCULOSI.RESULT(9) = Format$(COKE, "999.000") 
CALQUEM.QUEM(I) = Format5(GASCV, "1999/.0000) 
CALQUEM.QUEM(2) = Val(BURN(10)) 
CALQUEM.QUEM(3) Val(BURN(11)) 
CALQUEM.QUEM(4) = Val(BURN(12)) 
CALQUEM.QUEM(5) = Val(BURN(13)) 
CALQUEM.QUEM(14) = Format5(AZUQI, "919.0000) 
CALQUEM.QUEM(401 = Format$(AGUAM, "##9##.0") 

End Sub 

Sub CPCO (TEMPGAS, CPMCO) 

'CALCULO DEL CP PROMEDIO DEL Co A LA TEMP. DE OPERACION 
TEMPGASF = TEMPGAS * 1.8 + 32 
ATCO = 6.865 * (TEMPGASF - 60) 
BT2CO . (.8024 / 2) * 10 	-3 * (TEMPGASF 	2 - 60 	2) 
CT3C0 = (.1367 / 3) * 10 * -7 * (TEMPGASF 	3 - 60 	3) 
CPMCO = (ATCO + BT2C0 - CT3C0) / (TEMPGASF - 60) 

End Sub 

Sub cpc02 (TEMPGAS, CPMCO2) 

'CALCULO DEL CP PROMEDIO DEL CO2 A LA TEMP. DE OPERACION 
TEMPGASF = TEMPGAS * 1.8 + 32 
ATCO2 . 8.448 * (TEMPGASF - 60) 
0T2CO2 = (5.757 / 2) * 10 " -3 * (TEMPGASF " 2 - 60 ^ 2) 
CT3CO2 = (21.59 / 3) * 10 ' -7 * (TEMPGASF 	3 - 60 ' 3) 
DT4CO2 = (1.059 / 4) * 10 ^ -10 * (TEMPGASF ^ 4 - 60 ' 4) 
CPMCO2 = (ATCO2 + BT2CO2 - CT3CO2 + DT4CO2) / (TEMPGASF - 60) 

End Sub 

Sub CPCOKE (TEOP, CPMCOKE, TREF1) 
'CALCULO DEL CP PROMEDIO DEL COQUE A LA TEMP. DE OPERACION 

AT = 163.926 * (TEOP - TREF1) 
BT2 . (2.542 / 2) * ((TEOP + 273) 	2 - (TREF1 + 273) 	2) 
CT3 = (9.083 * 10 ' -4 / 3) * ((TEOP + 273) ' 3 - (TREF1 + 273) 	3) 
CPMCOKE 	((AT + BT2 - CT3) / (TEOP - TREF1)) * 2.39 * 10 ' -4 

End Sub 

Sub CPH2O (TEMPGAS, CPMH20) 

'CALCULO DEL CP PROMEDIO DEL 1120 A LA TEMP. DE OPERACION 
ATH2O = 33.46 * (TEMPGAS 	15.555) 
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13T21120 . (.688 / 2) 	* 	.01 	* 	(TEMPGAS 	' 	2 - 	15.555 	' 	2) 
CT3H20 = (.7604 / 3) 	* 	10 	' 	-5 * 	(TEMPGAS 	' 	3 	- 	15.555 	' 3) 
DT41120 = (3.593 / 4) 	* 	10 ' 	-9 	* 	(TEMPGAS 	' 	4 	- 	15.555 	' 4) 
CPMH20 = HAT1120 f BT2H20 + CT3H20 - DT4H20) / (TEMPGAS 15.555)) 	* .239 

End Sub 

Sub CPN2 (TEMPGAS, CPMN2) 

'CALCULO DEL CP PROMEDIO DEL N2 A LA TEMP, DE OPERACION 
TEMPCASF TEMPGAS * 1.8 + 32 
ATN2 = 6.895 * (TEMPCASF - 60) 
BT2N2 = (.7624 / 2) * 10 ' -3 * (TEMPGASF ' 2 - 60 ' 2) 
CT3N2 . (.7009 / 3) * 10 ' -7 * (TEMPGASF ' 3 - 60 ' 3) 
CP14N2 = (ATN2 + BT2N2 - CT3N2) / (TEMPGASF - 60) 

End Sub 

Sub CPO2 (TERMAS, 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 	3 - 60 - 3) 
CPMO2 = (ATO2 + BT202 CT302) / (TEMPGASF - 60) 

End Sub 

Sub CPSQ2 (TEMPGAS, CPMSO2) 

'CALCULO DEL CP PROMEDIO DEL SO2 A LA TEMP. DE OPERACION 
ATS02 . 38.91 	* (TEMPGAS - 15.555) 
BT2502 = (3.904 / 2) 	* 10 ' -2 * (TEMPGAS ' 2 - 15.555 	' 
CUS02 . (3.104 / 	3) 	* 	10 	' -5 * (TEMPGAS ' 3 - 	15.555 	'" 3)  
DT4SO2 . (8.606 / 4) 	* 10 	" -9 * (TEMPGAS ' 4 - 15.555 ' 4)  
CPMS02 = ((ATSO2 + BT2S02 - CT3S02 + DT4SO2) / (TEMPGAS - 15.555)) 	* .239 

End Sub 

Sub CPVAP (TVAP, CPMVAP, TREF2) 

'CALCULO DEL CP PROMEDIO DEL VAPOR A LA TEMP. DE OPERACION 
AVT . 33.46 * (TVAP - TREF2) 
BVT2 . (.686 / 2) * 10 " -2 * (TVAP ' 2 - TREF2 ' 2) 
CVT3 = (.7604 / 3) * 10 " -5 * (TVAP ' 3 - TREF2 	3) 
DVT4 	(3.593 / 4) * 10 	-9 * (TVAP ' 4 - TREF2 ' 4) 
CPMVAP = ((AVT + BVT2 + CVT3 - DVT4) / (TVAP - TREF2)) * .239 / 18 

End Sub 

Sub DELTAHO (MOLCO, MOLCO2, AGUAF, MOLSOX, OTOT) 
'CALCULO DE LA ENERGIA DE REACCION A To 

'ENERGIAS DE REACCION A 60 oF 
CO2 .1693 INBtu/lb 
CO .0476 
H2O = .104 
SO2 . .1277 
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'CALCULAR LA ENERGIA DI' REACCION A 60 oF 
QCO2 . CO2 * HOLCO2 
QCO = CO * MOLCO 
QAGUA = AGUAF * 1120 
QS02 = SO2 * MOLSOX 

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

End Sub 

Sub DHRESIDUO (DEN, KUOP, TDH, DUCE) 

'CALCULO DE LA ENTALPIA DE LA CARGA Y DE LA RECIRCULACION 
'INTERNA UTILIZANDO CORRELACIONES DEL MANUAL DEL API 
'METODO 784.7 PARA FRACCIONES DEL PETROLE0 

'CALCULO DE Al 
All 	-1171.26 
Al2 . (23.722 + 24.907 * DEN) * KUOP 

= (1149.82 - 46.535 * KUOP) / DEN 
Al - (1 * 10 	-3) * (All + Al2 + Al:!) 

'CALCULO DE Al 
Al - (1 * 10 " -6) * (1 + .82463 * KUOP) * (56.086 - 13.817 / DEN) 

'CALCULO DE Al 
A3 = (1.17 * 10 ' -9) * (1 + .82463 * KUOP) k (9.6157 - 2.3653 / DEN) 
TDH1 = TDH * 1.8 + 32 
DH1 = Al * ((TDH1 + 459.7) - 259.7) 
DH2 = A2 * ((TDH1 + 459.7) " 2 - 259.7 ' 2) 
DH3 = A3 * ((TDH1 + 459.7) ' 3 - 259.7 ' 3) 
DHCF = DH1 + DH2 - 0113 

End Sub 

Sub DHRESVAP (DEN, KUOP, TRES, DIIRESVA) 

'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 
A13 = (1.14982 - .046535 * KUOP) 
Al = All + Al2 + Al3 / DEN 

'CALCULO DE A2 
A2 . (10 ' -6) * (l# + .82463 * KUOP) * (56.086 - 13.817 

	
DEN) 

'CALCULO DE A3 
A3 . (10 ' -9) * (1# + .82463 * KUOP) * (9.6757 - 2.3653 

	
DEN) 

'CALCULO DE 81 
81 . -.35644 + .02972 * KUOP 

'CALCULO DE 82 
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82 . 10 ' -6 * (-146.24 t (77.62 - 2.772 * MUOP) * KU0P) 

'CALCULO DE 83 
83 = 10 ' -9 * (-56.487) 
TRES1 = TRES * 1.9 + 32 
DHA1 . Al * ((TRES1 + 459.7) 
DHA2 . A2 * ((TRES1 + 459,7) 
DHA3 . A3 * ((TRES1 + 459.7) 
(31101 	131 * ((TRES1 + 459.7) 
ONU = 82 * ((TRES1 + 459.7) 
0)1(33 - 83 * ((TRES1 + 459.7) 

259.7) 
2 - 259.7 ' 2) 
3 - 259.7 " 3) 
.8 * 1640.7) 
2 - .64 * 1640.7 	2) 
3 - .512 * 1640.7 	3) 

ENTALPIA DE LA RECIRCULACION INTERNA A LA TEMP. DADA 
DNRESVA = DHAl + DHA2 	DHA3 + (D11131 + 0)1)32 + D1033) 

End Sub 

FunctIon NOMBRES (ARCHIV) 

'CREA EL NOMBRE DE ARCHIVO JUNTO CON SU EXTENSION 
Dim TEMNOM$ 
TEMNOMS = RUTA$ + "\" 
TEMNOM$ = TEMNOM$ + ARCH1V 
NOMBRES . TEMNOM$ t "." + EXTRUTA$ 

End Functlen 

Sub QAGUAELUTE (TAGUA, QAGUAE, FLUJOLM, FLUAGUA) 

'CALCULO DE LA ENERGIA DEL AGUA AL ELUTRIADOR 
TAGUA . TAGUA * 1.8 + 32 
DELT . TAGUA - 601 
FLUAGUA 	(FLUJOLM * 99.5 k 159 * 10 	3) / (24 * 454) 
QAGUAE . 1 * DELT * FLUAGUA / 10 " 6 

CALQUEM.QUEM(23) = Format$(QAGUAE, '91.000") 

End Sub 

Sub QAGUAELUTS (TAGUA, QAGUAS, FLUJOLM, FLUAGUA) 

'CALCULO DE LA ENERGIA DEL AGUA AL ELUTRIADOR 
TAGUAl = TAGUA * 1.8 + 32 
DELT . TAGUA1 - 601 
Call CPVAP(TAGUA, CPMVAP, 15.555) 
FLUAGUA = (FLUJOLM * 99.5 * 159 * 10 " 	/ (24 * 454) 
QAGUAS . (944.1 * .65 + CPMVAP * DELT) * FLUAGUA / 10 	6 

CALQUEM.QUEM(39) = Format$(FLUAGUA, 9/111.000") 

End Sub 

Sub QAGUAFOR (TERSAL, AGUAF, CPMVAP, TREF2, QAGUAF) 

'CALCULO DEL CONTENIDO DE ENERGIA DE LA HUMEDAD 
TEMSAL1 = TENSAL * 1.8 + 32 
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Call CFVAP(Val(BURNER.BUFN(5)), CPMVAP, 15.555) 
QAGUAF - (AGUAF * 18) * CPMVAP * (TEMsAI1 - TREF2) / 10 ' 6 

End Sub 

Sub QAIRE (CPMAIRE, A1RM, QAIR) 

'CALCULO DEL CONTENIDO DE ENERCIA DEI. AIRE 
TEMPA = Val(BURNER.BURN(4)) * 1.8 + 32 
AT = 6.9 * (TEMPA - 60#) 
BT2 ñ 	(.02884 / 2) 	* 	LO 	' 	-2 	k 	(TEMPA 	' 	2 - 60 	' 2)  
CT3 = 	(.02429 / 3) 	* 	10 	' 	-5 * 	(TEMPA 	' 	) - 	60 	" 3)  
DT4 	(.08052 / 4) 	* 10 " -9 	* 	(TEMPA 	4 - 	60 	' 
CPMAIRE = (AT + BT2 - CT3 - DT4) / (TEMPA - 60) / 29 
QAIR = AIRE * CPMAIRE * (TEMPA - 60) / 10 6 

End Sub 

Sub QCARGA (CARNET, QCARGAF) 

'CALCULO DE LA ENTALPIA DE LA CARGA AL REACTOR A LA 
'TEMPERATURA DE CARGA COMBINADA,Y DE REFERENCIA 
Call DHRESIDUO(Va1(CARGA.VAC(2)), Val(CARGA.VAC(4)), Val(REACTOR.RX(11)), DH 

CFTCC) 
Cali DHRESIDUO(Val(CARGA.VAC(2)), Val(CARGA.VAC(4)), Vul(REACTOR.RX(9)), DHT 

REF1) 

'CALCULO DE LA ENEMA DE LA CARGA FRESCA A LA TEMPERATURA 
'DE LA CARGA COMBINADA 
QCARGAF . CARNET * (DHCFTCC - DHTREF1) / 10 6 
CALCREACT.T2(0) = Format5(QCARGAF, "#44.000") 

End Sub 

Sub QCOKECHIM (TCOKE1, QCOKECH, VUELA) 

'CALCULO DEL CONTENIDO DE ENERCIA UEL COQUE PRODUCTO 
TEMRECT = 1,8 * TCOKE1 + 324 
DELTAT TEMNECT - 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 DEL COQUE PRODUCTO 
TEMRECT = 1.8 * TCOKE + 324 
DELTAT = TEMRECT - 60! 
Ca11 CPCOKE(TCOKE, CPNCOKE, 15.555) 
QCOKEPRO = COKEP * CPNCOKE * DELTAT / 10 6 

End Sub 

Sub QCOKEQUEMA (QCOKEQUE, COKE) 

'CALCULO 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)) + 32# 
DELTAT = TEMRECT - 60! 
Call CPCOKE(Val(REACTOR.RX(9)), CPMCOKE, 15.555) 
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 = QRXENTI + QRXENT2 

End SU.) 

Sub QGASCOMB (TEMPGAS, QGASCOM, M01,02, MOLCO, MOLCO2, MOLN2, AGUAF, MOLSOX, FLUA 
GUA, AGMOL) 

'CALCULO DEL CONTENIDO DE ENERG1A DE LOS GASES 
'DE COMBUSTION 
DELTGAS = (TEMPGAS * 1.8 + 32) - 60 
Call CP02(TEMPGAS, CPM02) 
Q02 = MOLO2 * CPM02 * DELTGAS / 10 6 
Call CPCO(TEMPGAS, CPMCO) 
QCO = MOLCO * CPMCO * DELTGAS / 10 6 
Call CPCO2(TEMPGAS, CPMCO2) 
QCO2 = 110LCO2 * CPMCO2 * DELTGAS / 10 6 
Call CPN2(TEMPGAS, CPMN2) 
QN2 = HOLN2 * CPMN2 * DELTGAS / 10 ' 6 
Call CPS02(TEMPGAS, CPMS02) 
QS02 = MOLSOX * CPMS02 * DELTGAS / 10 6 

QGASCOM = Q02 + QCO + QCO2 + QN2 + OS02 

End Sub 

Sub QHUME (TEMHUM, AGUAS, CPMVAP, TREF2, QHUMEE) 

'CALCULO DEL CONTENIDO DE ENERGIA DE LA HUMEDAD 
TEMHUM = TEMHUM * 1.8 + 32 
Call CPVAP(Val(BURNER.BURN(4)), CPMVAP, 15.555) 
()HUMEE = AGUAS * CPMVAP * (TENHVM - TREF2) / 10 6 

End Sub 

Sub QHUMS (TEMHUM, AGUAS, 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)), CPMVAP, 15.555) 
QHUMSS - AGMAS * CPNVAP * (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)), DHT 

REFL) 

'ENTALPIA PARA EL CAMBIO DE FASE 
LATEN . DIITREFL - DHTREFV 

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

'ENERGIA TOTAL DE LA RECIRCULACION INTERNA 
'PARA SU VAPORIZACION 
QEUM = QRECYLIQ + QRECYCLO 
CALCREACT.T2(2) = Format6(OSUM, uid#.000") 

End Sub 

Sub QRECYCL (RECYCLO, QRECYLIQ, QRECYCLO) 

'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(11)), DH 

RETFIA) 
Cell DHRESIDUO(Val(CARGA.VAC(2)), Val(CARGA.VAC(4)), Val(REACTOR.RX(9)), DHT 

REF2) 
Call RECICLO(RECYCLO, CF) 

'CALCULO DE LA ENERGIA DE LA RECIRCULACION INTERNA 
'A LA TEMPERATURA DE FONDO DE FT-1A 
QRECYLIQ RECYCLO * (DHRETF1A - DHTREF2) / 10 ^ 6 

End Sub 

Sub QRECYCV (RECYCLO, QRECYVAP) 

'CALCULO DE LA ENERGIA DE LA RECIRCULACION INTERNA 
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'EN FASO VAPOR A LA TEMPERATURA DE FASE DILUIDA 
'Y DE REFERENCIA 
Call DHRESVAP(Va1(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 - DIITREF3) / 10 " ó 
CALCREACT.T2(17) = Formab$((lRECYVAP, 9,#.000") 

End Sub 

Sub QSALRX (QVANC, QRECYVAP, QVAPRXS, RADREAC, QRXSAL) 

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

End Sub 

Sub QVAPAGOTA (QVAPAGOT, AGOTA) 

'CALCULO 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 

Cell CPVAP(Val(REACTOR.RX(1)), CPMVAPAG, Val(REACTOR.RX(9))) 
QVAPAGÓT = AGOTA * CPMVAPAG * (TOPAG - TERAG) / 10 6 

CALCREACT.T2(6) = FormatS(QVAPAGOT, u#0/.0009 
CALCREACT.T2(20) = Dareab$(AGOTA, 9##.000") 

End Sub 

Sub QVAPATRI (QVAPAT, ATRICION) 

'CALCULO DE LA ENERGIA DEL VAPOR DE ATRICION 
ATRICION = Val(REACTOR.RX(6)) * 1210 
TOPRX = Val(REACTOR.RX(1)) * 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) = ForaatS(QVAPAT, "###.000") 
CALCREACT.T2(19) = Format$(ATRICION, "###.000") 

End Sub 

Sub QVAPELUTR (CPMVAP, VAPELUT, TREF, QVAPELU'I', TVAP) 

'CALCULO DEL CONTENIDO DE ENERGIA DEL VAPOR 
Call CPVAP(TVAP, CPMVAP, 15.555) 
DTEVAP = TVAP • 1.8 + 32 
QVARELUT = VAPELUT * CPMVAP * (DTEVAP - TREF) / 10 " 6 

End Sub 
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Sub QVAPFLUI (QVAPFLU, FLUID) 

'CALCULO DE LA ENERGIA DEL VAPOR DE ELUIDIZACION 
FLUID Val(REACTOR.RX(5)) * 1000 / .454 
TOPFL 	Val(REACTOR.RX(1)) * 1.0 + 32 
TERFL = Val(REACTOR.RX(9)) * 1.8 + 32 

Call CPVAP(Val(REACTOR.RX(1)), CPMVAPFL, Val(REACTOR.RX(9))) 
QVAPPLU FLUID * CPNVAPEL * (TOPFL TERFL) / 10 ' 6 
CALCREACT.T2(15) FornatS(QVUELU, 91#.0009 
CALCREACT.T2(21) 	FornatS(FLUID, "#1#.000") 

End Sub 

Sub QVAPHC (CARNET, COXET, QVAHC, VAPHCRX) 

'CALCULO DE LA ENERGIA DE LOS VAPORES DE 
'HIDROCARBUROS PRODUCIDOS EN EL REACTOR 

'VAPORES PRODUCIDOS EN EL REACTOR 
VAPHCRX =• CARNET - COXET 

'CP DE VAPORES 
CPVAPHC = .77 

'ENERGIA VAPORES PRODUCTO 
TOPHC = Val(REACTOR.RX(10)) * 1.8 + 32 
TREFHC = Val(REACTOR.RX(9)) * 1.8 + 32 
QVAHC VAPHCRX * CPVAPHC * (TOPHC - TREEHC) / 10 ' 6 
CALCREACT.T2(3) = Format$(QVAHC, "###.000") 

End Sub 

Sub QVAPQUEM (CPMVAP, VAP, TREF, QVAPQUE, TVAP) 

'CALCULO DEL CONTENIDO DE ENERGIA DEL VAPOR 
Call CPVAP(Val(DURNER.BURN(5)), CPMVAP, 15.555) 
DTEVAP TVAP * 1.8 + 32 
QVAPQUE VAP * CPMVAP * (DTEVAP - TREE) / 10 6 

End Sub 

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

'CALCULO DEL VAPOR DE SERVICIOS AL REACTOR 
Call VAPREACTOR(VAPREAC) 

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

Cali CPVAP(REACTOR.RX(2), CPNVAPRX, Val(REACTOR.RX(9))) 
DTVAP c  TVAPRX * 1.8 + 32 
TREFRX TREFRX 0,  1.8 + 32 
QVAPRXE VAPREAC * CPNVAPRX * (DTVAP - TREFRX) / 10 6 
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CALCREACT.T2(4) 	Format$(QVAPRXF, "###.000") 

End Sub 

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

'CALCULO DE LA ENERGIA DE SALIDA DEL VAPOR DE AGUA 
VAPT = VAPREAC + AGOTA + FLUID + ATRICION 
Call CPVAP(Val(REACTOR.RX(10)), CPMVAPM20, Val(REACTOR.RX(9))) 
TDIL = Val(REACTOR.RX(10)) * 1.8 + 32 
TRX 	Val(REACTOR.RX(9)) * 1.6 + 32 
QVAPRXS = VAPT * CPMVAPH2O * (TDIL - TRX) / 10 ' 6 
CALCREACT.T2(7) = Format$(VAPT, "###.000") 
CALCREACT.T2(18) - ForaatS(QVAPRX5, 9#/.00001 

End Sub 

Sub RADQUEM (QTOT, QPERQUEM) 

'PERDIDAD POR RADIACION EN EL QUEMADOR 
QPERQUEM - .026 * QTOT 

End Sub 

Sub RADREACT (RADREAC, QCIR) 

'PERDIDAS DE ENERGIA POR RADIACION EN EL 
'REACTOR (DISEÑO) 

RADREAC - 2.9 * QCIR / 100 

CALCREAcT.T2(5) 	Format6(RADREAC, "#.00") 
End Sub 

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

'CALCULO DE LA ENERGIA DE REACC1ON TOTAL Y POR 
'UNIDAD DE CARGA FRESCA 
DHREACT = QRXENT - QRXSAL 
DHREACU DHREACT * 10 6 / CARNET 
CALCULOS1.RESULT(10) = Format$(DIIREACT, 0###.000") 
CALCULOS1.RESULT(11) = FormatS(DHREACU, "###.000") 
CALCREACT.T2(1) = Format$(-DNREACT, 9/1.000") 

'PRESION ABSOLUTA DE OPFRACION 
PABSRX = Val(REACTOR.RX(0)) + 14.696 
CALCREACT.T2(13) = Format$(PABSRX, "##.0") 

End Sub 

Sub RECICLO (RECYCLO, CF) 

'CALCULO DE LA RECIRCULACION INTERNA 

'CARGA FRESCA A LA PLANTA 
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CFRESCA 	Val(CARGA.VAC(0)) • 2667 

'CARGA AL REACTOR FR-5 
FR5 = 1178 * Val(REACPOR.RX(12)) 

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

'CARGA FLASHEADA EN LA LAVADORA 
CFLASN = CF 

'RECIRCULACION INTERNA DE CARGA EN BLS/D 

RECYCLO1 = FR5 + FR6 - (CFRESCA - CFLASH) 

'RECIRCULACION INTERNA EN LBS/NR 

RECYCLO = RECYCLO1 * Val(LAVADORA.LAV(6)) 
TOT = FR5 + FR6 - CELAS!' 

CALCULOS1.RESULT(2) = Format$(TOT, "000.000") 
CALCULOSI.RESULT(1) = Foraat$(RECYCLOI, "111.000") 

End Sub 

Sub SALIDATOTAL () 
Nsg$ ' "SALIR DEL BALANCE?" 
If MelBox(Heg$, 13, "QUIT") . 1 Then 

End 
End If 

End Sub 

Sub VAPQUEMA (VAPQUEM, VAPELUT) 

'CALCULO DEL VAPOR AL QUEMADOR 

'VAPOR DE AERECION AL ANGULO RAISER DE COQUE FRIO 
56 = 42000 

'VAPOR A LA BAJANTE DE COQUE FRIO 
S8 = 3200 

'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 = Va1(ELUTRIA.ELUT(4)) 

'VAPOR AL CONO DEL QUEMADOR 
VAPCONO = 11600 
VAPELUT = SELUT1 + SELUT2 
VAPQUEM = S6 + S8 + ELEVCF + VAPCONO 

CALQUEM.QUEM(38) 	Format$(VAPELUT, "01000.00") 
CALQUEM.QUEM(37) = FormaMVAPQUEN, "10100.00") 

* 159 * 10 	3 / (4b4 « 24) 
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End Sub 

Sub VAPREACTOR (VAPREAC) 

'CALCULO DEL VAPOR AL REACTOR 

'VAPOR DE AERECION AL ANGULO RAISER DE COQUE CALIENTE 
SC6 = 34651 

'VAPOR A LA BAJANTE DE COQUE CALIENTE 
SC8 = 2160# 

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

'VAPOR DE ATOMIZACION A LA CARGA 
SCIO = Va1(REACTOR.RX(3)) 

'VAPOR DE SOPLADO AL ESPACIO ANULAR 
SC12 . 2001 

'VAPOR A CAMARA ANTICOKING 
SCOX Val(REACTOR.RX(7)) 

VAPREAC = SC6 + SC8 + SCIO + SCI2 + ELEVCC + SCOX 

End Sub 

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

'CALCULO 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 . (AGNOL + AGUAF + (VAPQUEM + VAPELUT + FLUAGUA) / 18) / 60 

'VOLUMEN OCUPADO POR EL VAPOR DE AGUA EN ft3/min. 

VOLVAPS = MOLES * 379 

'VOLUMEN TOTAL DE GASES 
VOLT . VOLVAPS + GASCV 
'MOLES TOTALES POR hr 
MOLT . MOLES 1  60 + GASCM 
MOLCON ■ VGI(SURNER.OURN(10)) * GASCM / MOLT 
MOLCO2N = Val(BURMER.BURN(II)) * GASCM / NOLT 
H0LN2N m  Val(BUBMER.BURN(12)) * GASCM / MOLT 
NOLS02H VeMBUIRMER.BURN(13)) * GASCN / MOLT 
MOLN2ON . MOLES * 60 * 100 / MOLT 

'CALCULO DEL COQUE PERDIDO POR LA CHIMENEA EN 
'BASE A LA VARIABLE DETERMINADA POR UN ESTUDIO 
'DEL IMP AL QUEMADOR DE LECHO FLUIDIIADO DE LA 
'PLANTA DE COQUE "ME" 

VUELA = 2.1309 / 7000 * VOLT * 60 
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COKEP COKEP - VUELA 
CALCULOSt.RESULT(12) = StrS(COKEP) 
cALCUL0SI.RESULT(14) = FormatS(VUELA, 0###1.000n) 
CALQUEM.QUEM(8) = Format$(VOLT, "####4.000.) 
CALQUEM.QUEM(9) = FormatS(NOLCOH, "##.00") 
CALQUEM.QUEM(10) = Format$(MOLCO2H, 00/.00") 
CALQUEM.QUEM(11) = Format$(MOLN2H, "##.00") 
CALQUEM.QUEM(12) = FormatS(MOLS02R, "##.00") 
CALQUEM.QUEM(13) = FormatS(NOLH2OH, "##.00") 

End Sub 
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Sub cALCULAR_Clich () 

'CALCULO DEL BALANCE DE RENDIMIENTOS A PARTIR 
'DE LOS SISTEMAS DE MEbICION 

CALCULOS2.FECHAMAT(0) 	DATAMAT.FECUAM(0) 
CALCULOS2.FECHAMAT(I) = DATAMAT.FECHAM(I) 
CALCULOS2.FECHAMAT(2) = DATAMAT.FECHAM(2) 

'CALCULO DEL BALNNCE DE RENDIMIENTOS DEL REACTOR 
'AJUSTANDO LA NAFTA LIGERA UNA TEMPERATURA DE CORTE 
' DE 221oC. 
'OBTENCION DE LA CONVERSION A FRACCIONES LIQUIDAS 
'OBTENCION DE LA SELECTIVIDAD A GASOLEOS PARA FCC 

'CALCULO DE LA CARGA FRESCA 
Call CARFRESCA(CARGAV, CARGAN, SCARGA) 

'CALCULO DEL GAS HUMEDO 
Call GASHUM(VOLGAS, MOLGAS, C5s, C6m, 112, C12, Cle, C3, iC4s, C4es, nC4, H2S 

, C3eV, C3V, 1C4SV, C4esV, nC4V) 

'CALCULO DE LA NAFTA PESADA 
Cali NAFTAPES(NAFTAV, NAFTAM, NAFLIG, SNAFTA) 

'CALCULO DE LA NAFTA LIGERA 
Call NAFTALIG(GASOLV, GASOLM, C5s, C6m, NAFLIG, SGASOL) 

'CALCULO DEL GASOLEO LIGERO 
Call GASOLEOLIG(GOLV, GOLM, SGOL) 

'CALCULO DEL GASOLEO PESADO 
Cali GASOLEOPES(GOPV, GOPM, SGOP) 

'EL COQUE PRODUCTO ES OBTENIDO DEL BALANCE 
'DE ENERGIA Y ES DATO DEL BALANCE DE MATERIA 
Call COQUE(MALLA) 

'CALCULO DE LOS RENDIMIENTOS EN PESO Y PESO TOTAL 
Cali PORPESO(H2, C12, C3e, C3, 1C4s, C4es, nC4, H2S, GASOLM, NAFTAK, GOLM, G 

OPM, CARGAN) 

'CALCULO DE LOS PORCENTAJES EN VOLUMEN Y VOLUMEN TOTAL 
Call PORVOL(CARGAV, C3eV, C3V, nC4V, C4esV, 1C4sV, GASOLV, NAFTAV, GOLV, GOP 

V) 

'TIE Y TFE DE LA GASOLINA 
CALCULOS2.TEB(0) = Format5(Val(GASOL.YGASOL(2)), Nii.0") 
CALCULOS2.TEB(1) = FormatS(Val(GASOL.YGASOL(3)), m#10.00) 

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

'CALCULO DE SALIDAS A SLOP Y CONSUMO DE CICLICO 
Cali PRODPIJT(VPPT, VACL, VREC) 
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'CALCULO DEL GAS DE PURGA Y GAS COMBUSTIBLE 
Call GASCOMB(VGASC, VCASP) 

'CALCULO DEL VAPOR GENERADO 
Call VAPGEN(VAPGENT) 

INDICA.VIsible True 

End Sub 

Sub EXIT_Click () 

DATAMAT.Side 
INICIO.Show 

End Sub 

Sub MATERIAL.Clic:A (index As Integer) 

DATAMAT.INDICA.Visible 	False 
DATAMAT.Hide 
FRESCA.Show 

End Sub 

Sub MATERIA2_Cliek (índex As Integer) 

DATAMAT.INDICA.Visible = False 
DATAMAT.Mide 
GAS.Show 

End Sub 

Sub MATERIA3_Click (Index As Integer) 

DATAMAT.INDICA.Visible 	False 
DATAMAT.HIde 
GASOL.Show 

End Sub 

Sub MATERIA4_Click (Index As Integer) 

DATAMAT.INDICA.Visible . False 
DATAMAT.Hide 
NAFTA.Show 

End Sub 

Sub MATERIAS_Click (Index As Integer) 

DATANAT.INDICA.VisIble = Falso 
DATANAT,Hide 
GOL. Show 

End Sub 

Sub MATERIA6C1iek (Index As Integer) 

DATAMAT.INDICA.Visible = False 
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DATAMAT.Hide 
GOP.Show 

End Sub 

Sub RESDLT_Click () 

DATAMAT.Hide 
CALCULOS2.Show 

End Sub 
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Global. YGAS(21) 
Global YGASOL(6) 
Global YNAFTA(6) 
Global YGOL(6) 
Global YGOP(6) 
Global YCOKE(4) 
Global YFRESCA(13) 
Global CALCULOS(30) 
Global YIELDM(18) 
Global Const RUTA$ = "C:\DATOS2" 
Global Const EXTRUTA$ = "DAT" 
Global MASA 

Type MASATYPE 

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

End Type 

Sub AZUFRE (112S, 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 
SH2S . H29 * 32 / 34.08 

'CALCULO DEL AZUFRE EN EL COQUE BRUTO 
SCOKE = SCARGA - (SH2S + SGASOL + SNAFTA + SGOL + SGOP) 
SCOKE1 = SCOKE / Val(FRESCA.YFRESCA(B)) * 100 

CALCULOS2.TEB(14) 	Format$(SCOKE1, 9#.00") 

End Sub 

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 CDIR$ 
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'ALMACENA EL DIRECTORIO ACTUAL. 
CDIR$ = CurD1r$("C°) 

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

' INTENPA CAMBIAR EL DIRECTORIO OBJETIVO 
ChDir RUTA$ 

'SI EL DIRECTORIO NO EXISTE LO CREA 
MkDir RUTA$ 

'RESTAURA EL DIRECTORIO ORIGINAL 
ChDir 

End Sub 

Sub CANFRESCA (CARGAV, CARGAN, SCARGA) 

'CALCULO DEL VOLUMEN DE CARGA FRESCA EN BLS/D 
CARGAV = Val(FRESCA.YFRESCA(0)) * 2667 
'CALCULO DE EL FLUJO MASICO DE CARGA EN TON/D 
CARGAN = CARGAV * 159 * Val(FRESCA.YFRESCA(1)) / 10 	1 
'CARBON CONRADSON DE LA CARGA 
CCON , Val(FRESCA.YFRESCA(2)) 
'CALCULO DE LA CANTIDAD DE AZUFRE 
SCARGA = CARGAN * Val(FRESCA.YFRESCA(11)) / 100 
CALCULOS2,TEB(12) = Format(CCON, 190.0"1 
CALCULOS2.GRAV(0) = Val(FRESCA.YFRESCA(1)) 
CALCULOS2.YIELDM(0) = Format$(CARGAM, 91##.000") 
CALCULOS2.YIELDV(0) = Format$(CARGAV, 911#.000") 

End Sub 

Sub COQUE (MALLA) 
'EL COQUE BRUTO PRODUCIDO ES OBTENIDO DEL BALANCE 
'DE ENERGIA Y ES DATO DEL BALANCE DE MATERIA 
CALCULOS2.YIELDM(11) Val(FRESCA,YFRESCA(8)) 
MALLA100 = Val(FRESCA.VPRESCA(9)) 
AyS = Val(FRESCA.YFRESCA(10)) 
CALCULOS2.TEB(11) = FormaU(MALLA100, 9/.0") 
CALCULOS2.TEB(10) = Format$(AyS, "##.0") 

End Sub 

Sub GASCOMB (VGASC, VGASP) 

'CALCULO DEL GAS COMBUSTIBLE mJ/d 

VGASC = Val(GAS.YGAS(20)) * 52B1 
CALCULOS2.TEB(6) = Format$(VGASC, "1111.000) 

'CALCULO DEL GAS DE PURGA m3/d 
VGASP = Val(GAS.YGAS(19)) * 1 
CALCULOS2.TEB(5) = Format$(VGASP, "#11#.00*) 
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End Sub 

Sub GASHUM (VOLGAS, MOLGAS, C5s, am, 112, C12, C3e, C3, iC4s, C4es, nC4, H25, C3 
eV, C3V, 1C4sV, C4esV, nC4V) 

'CALCULO DEL RENDIMIENTO DE GAS HUMEDO Y 
'FRACCIONES LIGERAS 
'VOLUMEN DE GAS HUMEDO 
VOLGAS = (Val(GAS.YGAS(0)) * 43293# + Val(GAS.YGAS(1)) * 53100) 

'MOLES DE GAS HUMEDO 
MOLGAS = (Val(GAS.YGAS(0)) * 43293# 4 Val(GAS.YGAS(1)) * 53100) * 3.28 " 3 / 

379 

'RENDIMIENTO MASICO DE COMPONENTES DEI. GAS HUMEDO EN TON/D 
H2 = (MOLGAS 
Cl = (MOLGAS 

* Va1(GAS.YGAS(3)) / 
* Val(GAS.YGAS(4)) / 

100) 	* 
100) 	* 

2# 	* 	.454 	* 	10 
16# 	* 	.454 	* 	10 

" 	-3 
-J 

CO2 = (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 
H2S = (MOLOAS * Val(GAS.YGAS(8)) / 100) 	* 34.08 * 	.454 * 	10 -3 
C3e = (MOLGAS * Val(GAS.YGAS(9)) / 100) 	* 42.1 	* .454 	* 10 	' -3 
C3eV = C3e * 10 	' 	3 / 	(.521 	* 	159) 
C3 = (MOLGAS * Val(GAS.YGAS(10)) 	/ 100) 	* 44.1 	* .454 	* 10 	' -3 
C3V = C3 * 10 ' 3 / (.507 * 159) 
iC4 = (MOLGAS * Val(GAS.YGAS(11)) / 100) * 58.1 * .454 * 10 	-3 
iC4e = (MOLGAS * Va1(GAS.YGAS(12)) / 100) * 56.1 * .454 * 10 	-3 
nC4 = (MOLGAS * Val(GAS.YGAS(13)) / 100) * 58.1 * .454 * 10 " -3 
nC4V = nC4 * 10 ' 3 / (.583 * 159) 
C4es = (MOLGAS * Va1(GAS.YGAS(14)) / 100) * 56.1 * .454 * 10 ' -3 
C4esV 	C4es * 10 " 3 / (.61 * 159) 
105 = (MOLGAS * Va1(GAS.VGAS(15)) / 100) * 72.1 * .454 * 10 ' -3 
nC5 = (NOMAS * Va1(GAS.YGAS(16)) / 100) * 72.1 * .454 * 10 ' -3 
C6m = (MOLGAS 	Va1(GAS.YGAS(17)) / 100) * 86.17 * .454 * 10 " -3 
INERTES = (MOLGAS * Val(GAS.YGAS(18)) / 100) * 28.01 * .454 * 10 ' -3 

'CALCULO DE C1+C2 
C2s = C2 + C2e 
C12 . Cl + C2s 
'CALCULO DE LOS 1C4s 
iC4s = iC4 + iC4e 
IC4sV = 1C4s * 10 ' 3 / (.563 * 159) 
'CALCULO DE LOS C5s 
C5s = iC5 + nC5 
CALCULOS2.YIELDM(1) 	FormatS(C12, 9###.0000) 
CALCULOS2.YIELDN(2) = FormatS(C30, hiM.000") 
CALCULOS2.YIELDN(3) 	FOrNitS(C3, ni111.000") 
CALCULOS2.YIELDN(4) = Foraat5(1C40, 00##0.000") 
CALCULOS2.YIELDN(5) = FormatS(C4es, "Mi.00019 
CALCULOS2.YIELDM(6) = Foriat$(nC4, "M#.000") 
CALCULOS2.YIELDM(12) = FormatS(N2S, 4#1#.000") 
CALCULOS2.YIELDM(14) = For■at$(H2, "##I#.000") 

CALCULOS2.YIELDV(1) = FormatS(C3eV, 9#11.000.) 
CALCULOS2.YIELDV(2) = Foraat$(C3V, "###1.000") 
CALCULOS2.YIELDV(3) = Format5(1C4BV, "10/0.000") 
CALCULOS2.YIELDV(4) = FormatS(C4esV, "01#0.0000) 
CALCULOS2.YIELDV(5) = Format$(nC4V, "V1#.0009 
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CALCULOS2.TE0(13) 	Format;i(VOLGAS, «Y NY#.0") 
End Sub 

Sub GASOLEOLIG (COLV, GOLM, SGOL 

'CALCULO DEL RENDIMIENTO DE GASOLEO LIGERO 
'BARRILES DE GASOLEO LIGERO POR DIA 
GOLV 	Val(GOL.YGOL(0)) * 101M 

'RENDIMIENTO MASICO DE GASOLEO LIGERO TON/D 
GOLM = (GOLV * 159 * Va1(GOL.YGOL(1))) / 10 	3 

'CANTIDAD DE AZUFRE EN EL GOL 
SGOL = GOLM * Val(GOL.YGOL(5)) / 100 

CALCULOS2.GRAV(3) = Va1(GOL.YGOL(1)) 
CALCULOS2.YIELDM(9) = Format$(GOLM, "####.000") 
CALCULOS2.YIELDV(0) 	Format5(GOLV, 9###.000°) 

End Sub 

Sub GASOLEOPES (GoPV, COPM, SG0P) 

'CALCULO DEL RENDIMIENTO DE GASOLEO PESADO 
'BARRILES DE GASOLEO PESADO 
GOPV 	Val(GOP.YGOP(0)) * 575.5  
'RENDIMIENTO MASICO DE GASOLEO PESADO TON/D 
GOPM = (009V * 159 * Val(GOP.YGOP(1))) / 10 

'CANTIDAD DE AZUFRE EN EL GOP 
SGOP = GOPM * Val(GOP.YGOP(5)) / 100 

CALCULOS2.GRAV(4) = Va1(GOP.YGOP(1)) 
CALCULOS2.YIELDM(10) Format5(GOPM, 
CALCULOS2.YIELDV(9) 	FormabS(GOEV, 9###.000") 

End Sub 

Sub NAFTALIG (GASOLV, GASOLM, C5s, 06m, NAFLIG, SGASOL) 

'CALCULO DEL RENDIMIENTO DE GASOLINA 
'BARRILES DE GASOLINA 
GASOLB . Va1(GASOL.YGASOL(0)) * 156.2 
GASOLBM GASOLB * 159 * Val(GASOL.VGASOL(1)) / 10 ' 3 

'AZUFRE EN LA GASOLINA 
SOASOL = GASOLBM * VaI(GASOL.YGASOL(4)) / 100 

'GASOLINA AL PUNTO DE CORTE DE 2210C, INCLUYE 
'LO QUE ESTA EN EL GAS HUNEDO,ASI CONO 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 
GASOLI = ((GASOLB + NAFLIG) * 159 * Val(GASOL.YGASOL(1))) 
GASOLM = (GASOL1) / 10 ' 3 + (C5s + C6m) 

'VOLUMEN DE LA GASOLINA EN EL GAS BUHEDO 
GASB1 	(C5s + C6m) * 10 ' 3 / (159 * Val(GASOL,YGASOL(1))) 
GASOLV = GASB1 + GASOLB + NAFLIG 
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CALCULOS2.GRAV(1) 	Val(GASOL.YGASOL(1)) 
CALCULOS2.YIELDN(7) = FormatS(GASOLM, "1101.0000 ) 
CALCULOS2.YIELDV(6) = Format$(GASOLV, "1111.000") 

End Sub 

Sub NAFTAPES (NAFTAV, NAFTAV, 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 * Va1(NAFTA.INAFTA(1))) / 10 	3 
SMAFTA = NAFTABR * Val(NAFTA.YNAFTA(5)) / 100 
'8 DE NAFTA PESADA QUE ES GASOLINA 
LIGERA = Val(NAFTA.YNAFTA(4)) / 100 
'NAFTA PESADA AL PUNTO DE CORTE DE LA GASOLINA 
NAFTAV . (1 - LIGERA) * NAFTAB 
'RENDIMIENTO MAS/CO DE NAFTA TON/D 
NAFTAV = (NAFTAV * 159 * Val(NAFTA.YNAFTA(1))) / 10 3 
'VOLUMEN DE GASOLINA EN LA NAFTA 
NAFLIG = LIGERA * NAFTAB 

CALCULOS2.GRAV(2) 	Va1(NAFTA.VNAFTA(1)) 
CALCULOS2.YIELDM(8) = FormatS(NAFTAM, "1110.000") 
CALCULOS2.YIELDV(7) 	FormatS(NAFTAV, 900$.000”) 

End Sub 

Function NOMBRES (ARCHIV) 

'CREA EL NOMBRE DE ARCHIVO JUNTO CON SU EXTENSION 
Die TEMO 
TENNOMS = RUTAS + "\" 
TEMNOM$ = TEMNOMS + ARCHIV 
NOMBRES = TEMNOM$ + ". 0  + EXTRUTA$ 

End Function 

Sub PORPESO (H2, C12, C3e, C3, iC4s, C4es, n04, H2s, GASOLM, NAFTAV, GOLM, GOPM, 
CARGAN) 

'CALCULO DE LAS FRACIONES PESO DE LOS RENDIMIENTOS 
PESOT = H2 + Cl2 + C3e + C3 + 1C4s + C4es nC4 + H25 + GASOLM + NAFTAM t Gu 

1.11 f GOPM + Val(FRESCA.YFRESCA(8)) 
PORH2 . H2 • 100 / PESOT 
CALCULOS2.YIELDW(0) m  Foroat8(PORR2, "00.00") 
PORC12 = C12 * 100 / PESOT 
CALCULOS2.YIELDW(I) 	FormatS(PORC12, "00.00") 
PORC3e = C3e • 100 / PESOT 
CALCULOS2.YIELDW(2) = ForM0tS(FORC3e, 90.00°) 
PORC3 = C3 * 100 / PESOT 
CALCULOS2.YIELDW(3) = Format$(PORC3, 90.009 
POR1C4s 1C4s * 100 / PESOT 
CALCULOS2.YIELDW(4) 	FormatEPORIC4s, "0.00") 
PORC4es = C4es • 100 / PESOT 
CALCULOS2.YIELDW(5) = ForeatS(PORC4es, "01.00") 
PORnC4 = nC4 * 100 / PESOT 
CALCULOS2.YIELDW(6) = FormatEPORnC4, W.611n) 
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PORH2S H2S * 100 / PESOT 
CALCULOS2.YIELDW(12) 	FormatS(PORH2S, "00.00") 
PGM GASOLN • 100 / PESOT 
CALCULOS2,YIELDW(7) 	Fornat$(PG$, "00.00") 
PNM . RAPTAN * 100 / PESOT 
CALCULOS23IELDW(8) 	FormatS(PNM, "00.00") 
PGOLN GOLM • 100 / PESOT 
CALCULOS2.YIELDW(9) 	FormatS(PGOLM, 9/.00") 
PGOPH = GOPN • 100 / PESOT 
CALCULOS2.YIELDW(10) 	FormatEPGOPM, "00.00") 
PORCOKE 	(Val(FRESCA.YFRESCA(0))) * 100 / PESOT 
CALCULOS2,YIELDW(11) = FormabS(PORCOKE, "01.00") 
CALCULOS2.YIELDN(13) = ForeatEPESOT, "900.0") 
PESOW = P0RN2 + PORC12 + PORC3e 4 PORC3 + FoRtC4s pamen ponne4 1 pum 

5 PGM + PNM + PGOLM + PGOPM + PORCOKE 
CALCULOS2.YIELDW(13) = FormabS(PESOW, "11.00") 

'DIFERENCIA ENTRE CARGA Y PRODUCTOS EN TON/D 
DIFER = CARGAN - PESOT 

CALCULOS2.TEB(9) = Vornat(DIFER, "90.000") 

End Sub 

Sub PORVOL (CARGAV, C3eV, C3V, nC4V, C4esV, iC4nV, GASOLv, NAFTAV, GOLV, COPY) 

'CALCULO DE VOLUMEN DE PRODUCTOS Y PORCIENTO EN 
WOLUNEN CON RESPECTO AL VOLUMEN DE CARGA FRESCA 
RCARGAV CARGAV • 100 / CARGAV 
RC3eV C3eV * 100 I CARGAV 
RC3V = C3V • 100 / eARGAV 
RnC4V = nC4V * 100 / CARGAV 
RC4esV = C4esV * 100 ,' CARGAV 
RiCasv = iC4sV * 100 CARCAV 
RCASOLV = GASOLV * 100 / CARGAV 
RNAFTAN = NAFTAV * 100 / CARGAV 
RGOLV G4LV * 100 / CARGAV 
RGOPV = COFV • 100 CARGAV 
RTOTV = RC3eV r RC3V + RnC4V r  RC4esV 4 RilasV RGASOLv • RNAFTAv Rn4v,v 

RGOPV 
VIOT = C3.*V C3V nC4V r Caes . iCas.V + GASCLV 4 NAFTAV • (viví - lOpv 

'CALCULO CE LA CONVERSION EN FUNCION DE PRonuenztstn 
'LIQUIZAS CON RESPECTO AL VOLUMEN DE CARGA 

CONV = (CASOLv • NAFTAV • GOLV COPV) * 130 CARGAV 

CALCITLCS2.TES(1) = ForeatS(CCNV, 44$.004 1 

c4I.cutos2.Trawwv(e) = FareatS(RCARGAv. 
CALCULOS2.3111.3111V(1) • ForfatS(ReleV, ,49.311* 
CALCULOS2.11ELOWV(2) = PormatS(RC2V, "4$J10*) 
CALCULOS2.YIEL1711V(1) = ForsatS1RiC1sV, 410.00"; 
CALCULOS2.YIELDWV(4) = F0reet$CRC4esV, "i1.00" 
CaLCULCS2.IIMINV(5) • Forsat4(anC4V, "WIr."‘i 
cuctuuz.yruplimiy ?ormatS(RGASCW,V, '90.14.! 
CALCULOS2.1=WV(7) EnrmatS(RNAFTAV, 191.10», 
CALCULCSZ./IELOWV(3) = FursacS(RGOLv, 
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PORH2S H2S * 100 / PESOT 
CALCULOS2.YIELDW(12) = Format8(PORMS, n#0.00") 
PGM = GASOLM * 100 / PESOT 
CAI.CULOS2.YIELDW(7) = Format$(PGM, "11.00") 
PNM = NAFTAM * 100 / PESOT 
CALCULOS2.YIELDW(8) 	Format$(PNM, 90.009 
PGOLN GOLM * 100 / PESOT 
CALCULOS2.YIELDW(9) = Format$(PGOLM, "11.00") 
PGOPM = GOPM * 100 / PESOT 
CALCULOS2.YIELDW(10) = Format$(PGOPM, "11.00") 
PORCOKE = (Val(FRESCA.YFRESCA(8))) * 100 / PESOT 
CALCULOS2.YIELDW(11) = FormaMPORCOKE, "11.00") 
CALCULOS2.YIELDM(13) = Fornat$(PESOT, "111.0n) 
PESOW = PORH2 + PORC12 + PORC3e + PORC3 + POR1C4e + PORC4es + PORnC4 + PORH2 

S + PGM + PNM + PGOLM + PGOPM + PORCOKE 
CALCULOS2.YIELDW(13) 	ForneWPESOW, "11.00") 

'DIFERENCIA ENTRE CARGA Y PRODUCTOS EN TON/D 
DIFER = CARGAN - PESOT 

CALCULOS2.TEB(9) = Format(DIFER, "00.000") 

End Sub 

Sub PORVOL (CARGAV, C3eV, C3V, nC4V, C4osV, 1C4sV, GASOLV, NAFTAV, GOLV, GOPV) 

'CALCULÓ DE VOLUMEN DE PRODUCTOS Y PORCIENTO EN 
'VOLUMEN CON RESPECTO AL VOLUMEN DE CARGA FRESCA 
RCARGAV = CARGAV * 100 / CARGAV 
RC3eV = C3eV * 100 / CARGAV 
RC3V = C3V * 100 / CARGAV 
RnC4V = nC4V * 100 / CARGAV 
RC4esV = C4osV * 100 / CARGAV 
R1C4sV = iC4sV * 100 / CARGAV 
RGASOLV = GASOLV * 100 / CARGAV 
RNAFTAV = NAFTAV * 100 / CARGAV 
RGOLV = GOLV * 100 / CARGAV 
RGOPV = GOPV * 100 / CARGAV 
RTOTV = RC3eV + RC3V + RnC4V + RC4esV + RIC4sV + RGASOLV + RNAFTAV + RGOLV + 

RGOPV 
VTG1 = C3eV + C3V + nC4V + C4es + IC4sV + 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, "00.00") 

CALCULOS2.YIELDWV(0) = Fornat$(RCARGAV, "00.00") 
CALCULOS2.YIELDWV(1) = Forsat$(RC3eV, "11.00") 
CALCULOS2.YIELDWV(2) = Format$(RC3V, "00.00") 
CALCULOS2.YIELDWV(3) = Fornat$(R1C4sV, "00.00") 
CALCULOS2.YIELDWV(4) = FornatERC4euVi  "00.00") 
CALCULOS2.YIELDWV(5) = Format$(RnC4V, "11.00") 
CALCULOS2.YIELDWV(6) = Fornat$(RGASOLV, "00.00") 
CALCULOS2.YIELDWV(7) = Fornat$(RNAFTAV, "00.00") 
CALCULOS2.YIELDWV(8) = FormatERGOLV, "01.00") 
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CALCULOS2.YIELDWV(9) 	Format$(11GOPV, "##.00") 
CALCULOS2.YIELDWV(10) = Format$(RTOTV, "M.O") 
CALCULOS2.YIELDV(10) = Format8(VTOT, 0###.0") 

End Sub 

Sub PRODPPT (VPPT, VACL, VREC) 

'VOLUMEN DE PRODUCTOS A PPT 
VPPT = Val(FRESCA.YFRESCA(7)) + Val(COL.YGOL(2)) + Val(GOP.YGOP(2)) 
CALCULOS2.TEB(4) 	Format$(VPPT, "####.00") 

'CALCULO DEL ACEITE CICLICO DE PLANTA CATALITICA 
VACL = Val(FRESCA.YFRESCA(3)) • 241.2 
CALCULOS2.TEB(2) = Format$(VACL, "####.00") 

'VOLUMEN RECUPERADO Y ENVIADO A sLOP POT 
VREC = Val(FRESCA.YFRESCA(4)) 
CALCULOS2.TEB(3) = Format$(VREC, "'MAS") 

End Sub 

Sub SALIDATOTAL () 
Msg$ . "SALIR DEL BALANCE?" 
If MsgBox(Nsg$, 33, "SALIR") - 1 Then 

End 
End If 

End Sub 

Sub VAPGEN (VAPGENT) 

'CALCULO DEL VAPOR GENERADO EN CALDERETAS 
'E-8 Y E-5 EN TON/HR 
VAPGEN0 = Val(FRESCA.YFRESCA(5)) * 1717 / 10 " 3 
VAPGEN5 = Val(FRESCA.YFRESCA(6)) .0,  2000 / 10 	3 
VAPGENT = VAPGEN5 + VAPGEN8 
CALCUL092.TEB(B) = Format$(VAPGENT, "#####.0") 

End Sub 
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