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Resumen

De acuerdo a la tendencia mundial de intensificar la produccién de crudo pesado, la cual
genera mayores cantidades de residuo en las refinerias, en este trabajo se presentan anali-
sis basicos desde el punto de vista técnico de los esquemas de procesos combinados basa-
dos en rechazo de carbono: desasfaltado-gasificacion, desasfaltado-coquizacion retardada y
desasfaltado-reduccién de viscosidad, con el fin de determinar cudl podria generar el mayor
rendimiento.

Para esto, se presentan métodos que se pueden aplicar de manera general para el anélisis
de los procesos, es decir, dichos modelos dependen de parametros comunmente disponibles
en las unidades de proceso de mejoramiento y que arrojan predicciones dentro de los rangos
reportados en la literatura.

Abstract

According to the global tendency to intensify the production of heavy crude, which generates
greater amounts of waste in refineries, this work presents basic analysis from the technical
point of view of the combined process schemes based on carbon rejection: deasphalting-
gasification, deasphalting-delayed coking and deasphalting-viscosity reduction, in order to
determine which could generate the greatest performance.

For this, we present methods that can be applied in a general way for the analysis of the
processes, that is, these models depend on commonly available parameters in the units of
breeding process and that throw predictions within the ranges reported in the literature.
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Introduccion

Alrededor del mundo hay fuentes muy grandes de crudo pesado y crudo extra pesado,
cuya extensién y localizacién son bien conocidas. La Agencia Internacional de Energia (AIE)!
estima que hay reservas por 6 billones de barriles [1]. Esto, y el descenso en las reservas
mundiales de crudo convencional hacen necesario su extraccion.

El crudo pesado se caracteriza por tener densidad alta (gravedad API? baja) y viscosidad
alta (resistencia al flujo) comparado con el crudo convencional. El Consejo Mundial del
Petréleo® implementé la definicién de crudos pesados como aquellos que tienen una viscosidad
libre de gas entre 100 cP y 100000 cP a la temperatura del reservorio original y entre 10 y
20 grados API [2].

Los principales problemas que presenta el crudo pesado debido a sus propiedades son la
movilidad baja a través del reservorio, el transporte costoso y dificil desde la plataforma al
suelo y a las refinerfas, y la consecuente capacidad baja de procesamiento [3]. Lo anterior
hace que el crudo pesado posea un valor econémico bajo. Es por esto que es obligatorio
realizar procedimientos de mejoramiento al crudo pesado para buscar mayores beneficios
durante la produccién y refinamiento.

El procesamiento de crudo pesado en las refinerias presenta un contenido alto de residuo
en las unidades de destilaciéon atmosférica y de vacio, cerca del 40 % del total del crudo
procesado [4]. A esta corriente de proceso es que apuntan todos los procesos de mejoramiento
(Figura 0.1). En la actualidad existen algunos procesos para el mejoramiento de crudo
pesado. Los principales procesos estan basados en tecnologias de rechazo del carbono y de
adicién de hidrogeno [5]. El objetivo de estos procesos es incrementar la relacién hidrogeno-
carbono y reducir el alto contenido de residuo que tiene el crudo pesado.

El rechazo del carbono es uno de los primeros tipos de procesos de conversién aplicados
a la industria del petréleo, y ha sido usado desde 1913. Por ejemplo, en los procesos de
coquizacion los hidrocarburos pesados se calientan a presién alta en tanques grandes hasta
que alcanzan su ruptura térmica para formar productos de tamano molecular menor con un
punto de ebullicion mas bajo. Al mismo tiempo, algunas de estas moléculas reaccionan entre
si para formar otras incluso mas grandes que las originales, dando origen al coque. Es decir,
el proceso de coquizado transfiere hidrogeno de moléculas mas pesadas a moléculas mas

L International Energy Agency (IEA)
2De las siglas en inglés American Petroleum Institute
3World Petroleum Council (WPC)
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Figura 0.1 Diagrama de flujo simplificado para el mejoramiento de crudo pesado

ligeras, resultando en la produccién de carbono [6]. Las tecnologias de rechazo de carbono en
general presentan costos de inversién bajos siendo la de coquizacién la més econémica [7].

Las tecnologias de adiciéon de hidrégeno mejoran el crudo pesado adicionando hidrégeno
e incrementando la relacion hidrégeno-carbono de los productos, reduciendo su densidad
y aumentando su valor y utilidad. Estas tecnologias dan rendimientos altos y un mayor
valor comercial que las tecnologias de rechazo del carbono, pero requieren una inversiéon mas
grande y una gran cantidad de gas natural para producir el hidrégeno requerido, ademas de
trabajar a condiciones severas para que se den las reacciones involucradas [8].

Los procesos de mejoramiento de crudo pesado actualmente utilizados son los de reduc-
cién de viscosidad (VB?), desasfaltado con disolvente (SDA®), coquizacién retardada (DCY),
gasificacién (GF7), desintegracién catalitica fluida de residuos (RFCC®), hidroprocesamien-
to en lecho fijo (FBR?), hidrodesintegracién en lecho fluidizado (EBR!?), reactor en fase
dispersa (SPR'!) [5,9].

Una opcién atractiva para alcanzar el maximo beneficio es combinar varias tecnologias.
Es decir, usar mas de un proceso de mejoramiento de crudo pesado, en donde los beneficios
de cada proceso se unen y mediante un esquema de proceso integrado se alcanzan mayores
beneficios que con el uso de un solo proceso.

Las combinaciones mas promisorias incluyen los procesos siguientes: desasfaltado con di-
solvente, reduccion de viscosidad, coquizacién retardada, gasificacion, hidrodesintegracion e

4 Visbreaking

5Solvent deasphalting

6 Delayed coking

" Gasification

8 Resid fluid catalytic cracking

9 Fized bed hydroprocessing/ Hydrocracking
10 Ebullated-bed hydrocracking

Y Slurry phase reactor



Introduccién 3

hidrotratamiento. Algunas combinaciones ya han sido reportadas y probadas comercialmen-
te, mientras que otras sélo han sido propuestas y estan bajo evaluacién [10].

La tendencia mundial es ir hacia la produccién de crudo pesado debido a sus grandes
reservas y a la disminucion de las reservas del crudo ligero. Esto contrasta con los reportes
en la literatura, ya que no han sido presentados andlisis técnicos y econémicos amplios de los
esquemas de procesos combinados, y sélo hay para algunos casos particulares. Es necesario
entonces realizar andlisis mas detallados para tomar la decisién de cual puede ser la mejor
tecnologia para un determinado crudo pesado, esto dependera de las propiedades del crudo,
del objetivo en relacién a la calidad del crudo mejorado, de los precios del petréleo y de la
demanda de producto [11].

De acuerdo a lo anterior, el objetivo principal de este trabajo es la de presentar el anéli-
sis de diferentes esquemas de procesos combinados basados en rechazo de carbono, con el fin
de determinar cual genera el mayor beneficio; las combinaciones evaluadas son desasfaltado-
gasificacion, desasfaltado-coquizacion retardada y desasfaltado-reduccion de viscosidad.

Sin embargo, para alcanzar dicho objetivo no se intenta cuantificar la exactitud de los
modelos usados comparando casos especificos, es decir, tomando alguna serie de datos expe-
rimentales de proceso, sino que se presentan métodos que se pueden aplicar de manera mas
o menos general para el analisis de los procesos de mejoramiento y que arrojan predicciones
dentro de los rangos reportados en la literatura. Lo anterior se justifica debido al hecho de
que en la practica las propiedades del crudo alimentado a las refinerias siempre presentan
variaciones, inclusive cuando se extrae de un mismo pozo, y asi, los residuos obtenidos siem-
pre tendran caracteristicas diferentes. Por lo tanto, en este trabajo se tiene en cuenta que
los modelos usados representen con un buen grado de aproximacion las propiedades de la
mezcla compleja del residuo de crudo y las caracteristicas de operacion de cada proceso, es
decir, que los modelos dependan de parametros cominmente disponibles en las unidades de
proceso, para que en una posterior aplicacion, con el uso de datos experimentales especificos
del tipo de crudo y proceso se pueda realizar una sintonizaciéon del modelo.

Estructura de la tesis

El trabajo esta dividido en 6 capitulos donde se presenta por separado el estudio de cada
uno de los procesos, los esquemas de proceso combinados y la comparacion entre ellos.

En el capitulo 1 se describen los métodos de caracterizacion del residuo necesarios para
la simulacién de cada uno de los procesos. Ademads, para el calculo de las propiedades del
residuo de crudo se muestra un modelo basado en la termodinamica molecular conjuntamente
con termodinamica continua para tratar la mezcla compleja de residuo.

En el capitulo 2 se reporta el proceso de desasfaltado y se mencionan las diferentes
aproximaciones encontradas en la literatura que pueden ser utiles para su modelamiento. Se
presenta un modelo de equilibrio liquido-liquido para simular el proceso utilizando el modelo
termodinamico presentado en el capitulo 1. Por tltimo se muestran ejemplos de como con
esta aproximacion es posible calcular el comportamiento de fases completo de la mezcla y
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cuantificar su separacion.

En el capitulo 3 se detalla el proceso de gasificaciéon y una aproximacién basada en el
equilibrio quimico para modelar las reacciones complejas que ocurren, y el posterior analisis
del proceso.

En el capitulo 4 se presentan los procesos de desintegracién térmica: coquizacion retarda-
da y reduccion de viscosidad. Se realiza una descripcion breve de los procesos y los modelos
para su simulacion. El modelo para coquizacion retardada esta basado en correlaciones para
cuantificar el rendimiento de productos y el de reduccion de viscosidad es un modelo cinético
basado en las transformaciones que sufre el residuo en cada uno de los productos.

En el capitulo 5 se presentan los diferentes esquemas de procesos combinados y se mues-
tran cuales pueden ser mejores desde el punto de vista técnico.

Por 1ltimo, se enlistan las conclusiones y recomendaciones derivadas de la investigacion.



Capitulo 1

Caracterizacion del residuo del crudo
para la simulacion de procesos

En este capitulo se presentan los métodos de caracterizacién del residuo necesarios para
la simulacién de los procesos de mejoramiento: desasfaltado con disolvente, gasificacion,
reduccion de viscosidad y coquizacién retardada. También se presenta una ecuacion de estado
basada en la termodinamica molecular conjuntamente con termodinamica continua para el
calculo de las propiedades del residuo.

1.1. Residuo de crudo

El término residuo se refiere a los fondos de la torre de destilacién atmosférica (residuo
de crudo atmosférico') o los fondos de la torre de destilacién al vacio (residuo de crudo de
vacio?) y que posee temperaturas de ebullicién superiores a 343 °C (residuo atmosférico) y
538 °C3 (residuo de vacio) [13], es decir, es el crudo que queda una vez que se remueven los
compuestos volatiles. Esta es la fraccion pesada del crudo y es la que contiene concentraciones
altas de azufre, nitrégeno y metales [8,11].

El petroleo contiene en el orden de un millén de diferentes moléculas sin una unidad
molecular repetitiva, y ya que el niimero posible de isémeros se aumenta con el incremento
del peso molecular, muchas de estas sustancias existen en el residuo, son las llamadas macro-
moléculas del petréleo [14]. Asi, el residuo es una mezcla compleja de miles de componentes
de peso molecular alto y el tratar de identificar cada sustancia tiene poco sentido y es una
tarea imposible. Debido a esto, es muy dificil expresar la composicion de la mezcla y el
calculo de sus propiedades para la simulacion de procesos. Por lo tanto, para representar las
propiedades del residuo es conveniente agruparlo en clases o conjuntos de macromoléculas

L Atmospheric reduced crude (ARC)

2Vacuum reduced crude (VRC)

3Tradicionalmente se tomaba de 566 °C para el residuo de vacio [11,12], sin embargo, debido a las
condiciones de operacion especiales que se deben tener en el laboratorio para obtener destilados a esta
temperatura se modificé esta definicién.
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quimicamente similares, conocer su andlisis elemental y de metales, etc., y con esto aproximar
su desempeno en los procesos de refinacion.

En la literatura se puede encontrar informacién de diferentes métodos para caracterizar
el residuo, asi como también datos de diferentes tipos de crudo y residuo [4,8,9,11,14-22].
En las siguientes secciones se presentaran las de mayor utilidad para la realizacién de esta
investigacion.

1.2. Propiedades del crudo

1.2.1. Anadlisis SARA

El anélisis SARA agrupa sustancias de propiedades quimicamente similares y proporciona
el porcentaje de cada uno de estos. El analisis SARA da la cantidad de saturados, aromaticos,
resinas y asfaltenos presentes en el residuo. En la Tabla 1.1 se puede ver el intervalo de
variacion de estas fracciones en el crudo y en el residuo [18].

Tabla 1.1 Variacién del andlisis SARA en el crudo
Asfaltenos | Resinas | Aceites™

%Peso %Peso | %Peso
Extra ligero 0-<2 0,05 -3 -

Ligero <0,1-12 | 3-22 67 - 97

Pesado 11-25 14-39 | 24-64
Extra pesado 15 - 40 - -

Residuo 15 - 30 25 - 40 <49

*Saturados y Aromaéticos

Los saturados y arométicos se componen de hidrocarburos no polares tales como parafinas
de cadenas lineales o ramificadas, naftenos y aromaticos, de peso molecular medio, mientras
que las resinas y asfaltenos estdan compuestos de sustancias polares, poliaromaticos o anillos
aromaticos fusionados de alto peso molecular. Las resinas son menos polares y de menor
peso molecular que los asfaltenos. En las resinas y asfaltenos se encuentran los heteroatomos
y los metales del crudo [18,23]. En la Figura 1.1 se puede ver la representaciéon esquematica
de moléculas de asfaltenos y resinas [18].

La definicién mas comun para los asfaltenos y resinas estd dada en términos de sus
propiedades de solubilidad: insolubles en n-alcanos desde propano, n-butano, n-pentano y
de peso molecular mayor, pero solubles en aromaticos (benceno o tolueno). Asi, al utilizar
propano se precipitan tanto los asfaltenos y resinas, pero si se utiliza un disolvente como
n-heptano se precipitan los asfaltenos y menor cantidad de resinas [18,23].
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Figura 1.1 Representacién esquematica de moléculas de asfaltenos y resinas
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Segun el andlisis SARA se pueden inferir algunas propiedades importantes del residuo.
Por ejemplo, a medida que aumenta el contenido de resinas y asfaltenos, el residuo posee den-
sidad, aromaticidad y polaridad altas, mientras que si el contenido de saturados y aromaticos
es mayor, estas propiedades tienen valores mas bajos [13]. Existen diferentes técnicas experi-
mentales para determinar el andlisis SARA [16,17]. Cuando no esta disponible este andlisis
experimental, es posible aproximarlo mediante los métodos presentados en este capitulo.

1.2.2. Fracciones del petroleo

La forma mas comun de caracterizar el crudo es en sus diferentes fracciones, que equivalen
a los intervalos de temperaturas de ebullicién reales de sus componentes. Esta caracterizacion
es muy importante y es necesaria para establecer en los procesos de refineria la cantidad
y calidad de los productos recuperables de un crudo y asi determinar si estos satisfacen
econémicamente los requerimientos del mercado. El nimero de cortes o fracciones pueden
variar de acuerdo a las necesidades, desde 4 hasta 24 o més [11-13,16,17]. En la Tabla
1.2 se reportan 9 fracciones que proporcionan la base para una evaluacion moderadamente
profunda [13].

Tabla 1.2 Intervalos tipicos de destilacién de fracciones en petréleo

Intervalos de destila- Destilados

cién TBP* (°C)

IBP*-71 Nafta ligera

T1-177 Nafta media Gasolina

177-204 Nafta pesada

204-274 Turbosina

274-316 Querosina Destilados intermedios
316-343 Gasoleo ligero primario

343-454 Gaséleo ligero de vacio i

454-538 Gasoleo pisado de vacio Gasleos de carga a FOC*
>538 Residuo de vacio

True boiling point. * Initial boiling Point. * Fluid catalytic cracking.

Para establecer estos cortes se debe realizar un anadlisis TBP para hallar una curva de
destilacién. Dicho procedimiento experimental se puede encontrar en [16,17]. Este andlisis
consiste en separar una muestra de crudo en sus fracciones o cortes con un alto grado de
separacion a presion atmosférica, los intervalos de temperaturas de ebulliciéon son pequenos,
por lo que estas fracciones son frecuentemente tratadas como componentes que tienen un
unico punto de ebullicién, temperaturas y presiones criticas ademas de otras propiedades de
compuestos puros. Un ejemplo del resultado de este andlisis se puede ver en la Figura 1.2
de donde se obtienen las cantidades de cada una de las fracciones de la Tabla 1.2 [17].
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Figura 1.2 Ejemplo de una curva TBP

1.2.3. Analisis proximal, tultimo, de metales y residuo de carbon

El andlisis proximal o de Weende da el porcentaje de humedad, de materia volatil y de
cenizas del crudo. En la materia volatil se encuentran todos los hidrocarburos del petréleo y
en las cenizas se encuentran los metales presentes en el crudo. El analisis tltimo o elemental,
da los porcentajes de carbono, hidrégeno, nitrégeno, oxigeno y azufre presentes en el material
volatil. El analisis de contenido de metales, por lo general, da la cantidad de Vanadio y Niquel,
que son los metales méas comunes en el crudo, sin embargo, también pueden estar presentes
otros metales. En la Tabla 1.3 se puede ver el intervalo de variacion de estos elementos en
el crudo [4].

Tabla 1.3 Valores tipicos de analisis elemental en el crudo
%Peso

83,0-87,0
10,0-14,0
0,05-6,0
0,10-2,0
0,05-1,5
V | 10-1000 ppm

Ni

« O Z2 IO

El residuo de carbén es la tendencia para formar depdsitos de carbén bajo condiciones de
temperatura alta y en condiciones de atmésfera inerte, es decir, depdsitos de coque. Este valor
es elevado en crudos pesados y se concentra en el residuo, propiedad que es muy importante
para las refinerias en todos sus procesos de desintegracién. Este puede ser expresado como
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residuo de carbén Ramsbottom (RCR?), residuo de carbén Condradson (CCR?®) y residuo
de micro carbén (MCRS). Numéricamente los valores para CCR y MCR son los mismos.
Algunas veces el valor del residuo de carbén puede ser dado como contenido de carbén
residual (RCCT) el cual es normalmente el mismo que MCR y CCR.

En la Figura 1.3 se observa el intervalo de variacién de estas propiedades para algunas
materias primas en la refinacién [4].

Relacion Relacién Peso
Peso C/H Atémica H/C % CCR Molecular
6,0 2,0 0,0 Gasolina —100
7,5 1,6 9,5 Crudo —300
8,5 1,4 27,0 Crudo — 500
Pesado i

9,0 1,3 36,0 Residuo 1,409
de Vacio E

24 0,5 100,0 10000

Figura 1.3 Variacién de C/H, H/Cy % CCR

El nitrégeno, oxigeno, azufre y los metales estan presentes en el crudo por lo general
en las macromoléculas del petrdleo, por lo que la naturaleza del proceso de obtencion de
residuo, destilacién en la cual no hay rompimiento de moléculas, establece que generalmente
todos los heterodtomos estdn concentrados en el residuo®. El nitrégeno y azufre deben ser
removidos del crudo ya que la produccién de 6xidos de nitrégeno (NO,) y de 6xidos de azufre
(SOx) puede ser importante durante la refinacién, ademés del potencial danino que tienen si
estan presentes en los productos finales. Los metales también deben ser removidos del crudo
para su refinacion ya que envenenan los catalizadores utilizados para remover el nitrégeno y
el azufre, asi como los utilizados en el proceso de desintegracién catalitica.

4 Ramsbottom Carbon Residue

5Conradson Carbon Residue

6 Micro Carbon Residue

"Residual Carbon Content

8Una excepcién es el azufre, que usualmente es el tinico heterodtomo presente en las fracciones ligeras del
crudo
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1.3. Caracterizacion y predicciéon de propiedades del
crudo

En esta seccién se presentan los métodos que se trabajaron en esta investigacién para
calcular las propiedades del residuo para la correcta simulacién de procesos.

1.3.1. Distribuciéon molar

Como se describid, el residuo es una mezcla de cientos de sustancias cuya composicién es
indefinida y el niimero exacto de sustancias no puede ser identificado, por lo que un problema
clave para mezclas de estas caracteristicas es representar la composicién a través de algin
procedimiento estadistico o alguna técnica de agrupamiento.

El problema de la representacion de la composicion puede ser independiente del modelo
molecular para el calculo de las propiedades de la mezcla. Frecuentemente con modelos sim-
ples se puede representar la termodindamica molecular de mezclas de muchos componentes
pero los resultados se ajustan poco a datos experimentales debido a la representacién inade-
cuada de la composicién [24]. En la referencia [17] se describen las técnicas mas empleadas
para la caracterizacién de la composiciéon del residuo.

Lo méas comun es que la composicion del residuo se base en el método de pseudo-
componentes o en funciones de distribuciéon molar. En diferentes estudios se muestran las
ventajas de la utilizacién de cada uno de estos [16,17,24,25]. En este trabajo se utilizara la
técnica de distribucién molar para caracterizar la composicién de la mezcla del residuo ya
que presenta algunas ventajas sobre el método de pseudo-componentes: las mas importantes
es que no hay seleccién arbitraria de componentes para caracterizar la mezcla y el tiempo de
céomputo en el calculo de propiedades es menor al utilizar funciones de distribucién [24,26,27].

Con esta técnica se supone que la mezcla estd compuesta por un numero infinito de
sustancias, es decir, se puede caracterizar por una funcién continua. A la mezcla que se
representa de esta forma se conoce también como una mezcla continua y la caracterizacién
de la composicién por este método se le conoce como termodindmica continua. Se puede
pensar en este método como el limite del método de pseudo-componentes.

Para describir la composicién se busca una variable distribuida y una funcién que des-
criba como se distribuye esa variable. De manera general puede ser una funciéon de mas de
una variable distribuida, sin embargo, se toma el caso méas simple y el més reportado en la
literatura donde una variable distribuida es suficiente para caracterizar la mezcla. La varia-
ble mas comun para tomar como variable distribuida es el peso molecular, M, ya que las
demaés variables pueden ser relacionadas con ésta, de alli el nombre de distribucién molar.
La distribucion molar debe cumplir la ecuaciéon de normalizacion:

/F(M)dM —1 (1.1)

M
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La funcion de distribucion es una distribucién de probabilidad continua. En la literatura
se han presentado estudios de cuales funciones de probabilidad representan mejor el crudo
[17,28]. En este trabajo se utilizarédn dos funciones de probabilidad reportadas en la literatura:
la distribucién gamma y la beta®.

x 10 x 10
Distribucién gamma Al Distribucion gamma |
ol = = = Distribucién beta | = = = Distribucion beta
’ -
/ \
1 5 1
!
1.5}F 1
\Y 4+ 4
\
\
F(M) \ F(M)
\ 3t J
1 \ 1
\
! \
I \ 2 4
{ \}
0.5 1 \ ]
1 \J
1 $ 1 1
)
/
0 L L L L L o~ 0 fl L L L n
400 600 800 1000 1200 1400 1600 1800 300 400 500 600 700 800 900 1000
M M
(a) M = 750, 03, = 40500, y = 300, M,, = 1800 (b) M = 550, 03, = 4464, v = 300, M,, = 1100

Figura 1.4 Distribucién molar para 2 mezclas continuas

Como un ejemplo, en la Figura 1.4 se muestran las funciones de distribucién para dos
mezclas continuas donde se observa que las funciones de distribucion obtenidas son muy
similares. En general, la funcion de probabilidad que se utiliza es la que mejor ajusta con
datos experimentales, por lo que no hay una generalizada. Los datos mas utilizados son de
andlisis de temperaturas reales de ebullicién TBP [17], y los de espectometria de masas de
campo de ionizacién [22], sin embargo también se pueden usar datos de cualquier propiedad
para ajustar los pardametros de la distribucién, como densidad o precipitacion de asfaltenos
[29] por ejemplo.

Al obtener los parametros de la distribucién molar se puede calcular la composicion de la
mezcla continua con la ecuacién de normalizacién 1.1 mediante un método de cuadratura'®.
La sumatoria de la composicion en cada punto de cuadratura debe ser igual a 1 por lo que
se asemeja a la condiciéon en mezclas discretas, ) . z; = 1, y por lo tanto se puede tratar a
cada punto de cuadratura como un pseudo-componente.

En la Figura 1.5 se muestra la comparacion de la distribuciéon molar calculada de una
mezcla continua por varios métodos de cuadratura y los pesos moleculares en cada punto de

9En el apéndice A se presenta el tratamiento matemético que se realiza con las funciones de probabilidad
gamma y beta para hallar la distribucién molar F(M).

10Fn el apéndice A se presentan diferentes métodos de cuadratura para caracterizar la composicién de una
mezcla continua.
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Figura 1.5 Métodos de cuadratura para la mezcla de la Figura 1.4(b)

cuadratura. Para la construccién de la Figura 1.5(a) se utilizaron 15 puntos de cuadratura
y el método spline para interpolar entre los puntos de cuadratura. Se puede observar que las
composiciones calculadas varfan segin el método de cuadratura (Figura 1.5(a)), sin embargo
todos cumplen con la ecuacién de normalizacién 1.1. En la Figura 1.5(b) se nota que los
puntos de cuadratura son distribuidos de una manera mas o menos uniforme en el intervalo
de la distribucién y los pesos moleculares en los puntos de cuadratura son muy similares para
todos los métodos de cuadratura excepto para el método de Gauss-Laguerre que presenta
pesos moleculares mas elevados en el final de la distribucién*!.

En la Figura 1.6 se observa que la composicién calculada de la distribucién cambia
segun el ntimero de puntos de cuadratura pero en todos los casos siempre cumpliendo con
la ecuacion de normalizacién 1.1; éste es un comportamiento general para todos los métodos
de cuadratura.

De las Figuras 1.5 y 1.6 se concluye que no hay un método generalizado para caracterizar
la composicion, ya que segin el método de cuadratura y el nimero de puntos los resultados
de composicion varian debido a que siempre deben cumplir con la ecuaciéon de normalizacion
1.1. Lo recomendable es realizar un analisis variando la funcién de probabilidad, el método
de cuadratura y el nimero de puntos de cuadratura, para encontrar la combinacién que
mejor ajuste con los datos experimentales de la mezcla continua.

Con las funciones de distribucion es posible caracterizar mezclas mas complejas. Por ejem-
plo, una mezcla continua se puede caracterizar agrupando clases de sustancias quimicamente

1E] método de Gauss-Laguerre estrictamente estd definido en un intervalo semi-infinito, por lo que al
utilizarlo con la distribuciéon gamma el pardmetro M, no es necesario a diferencia de los otros métodos de
cuadratura presentados que estan definidos en intervalos finitos. Ver Anexo A.
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Figura 1.6 Distribucién para la Figura 1.5(b) a diferentes puntos de cuadratura

similares, y cada una de estas clases caracterizarla por una funcién de distribucién [27]. En
este caso, la ecuacién de normalizacién es:
> / FOMMYaMm® =1 (1.2)
i=1

M @)

Donde n es el nimero de clases y 1) es la composicién molar de la clase 7. Es decir, para
una clase i, caracterizada con una funcién de distribucién F'(M), el lado izquierdo de la
ecuacion 1.1 es igual a n(®),

Como un ejemplo, en la Tabla 1.4 se muestran datos de diferentes fracciones del crudo
[17,22,25], y en la Figura 1.7 la construccién de sus funciones de distribucién [17,25].

Tabla 1.4 Fracciones de crudo y parametros para la funcién de distribucién

M| ao| v | M, | %P
Condensado 60 | 1 | 16 | 1600 | 100,0
Destilado (370-535°C) | 400 | 5 | 200 | 800 | 40,29
Destilado (535-675°C) | 550 | 14 | 300 | 1100 | 23,66
Residuo (>675°C) 900 | 28 | 400 | 1600 | 36,05

Para la construccion de la Figura 1.7 se tomaron dos mezclas continuas, el condensado
donde se utiliza la ecuacion 1.1, y otra compuesta de las otras fracciones. Para la segunda
mezcla continua se utiliza entonces la ecuacién 1.2. Para todas las fracciones se utiliza la
funcién de distribucion gamma y el método de cuadratura de Gauss-Legendre.
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Figura 1.7 Distribuciones de peso molecular para la mezcla de la Tabla 1.4

El método anterior es una buena forma de caracterizar la composicién del residuo para
aproximar mejor sus propiedades, ya que, se puede tratar al residuo como una mezcla de
sustancias similares (por ejemplo el andlisis SARA) con composiciénes e intervalos de pesos
moleculares diferentes y que por lo tanto poseen distribuciones diferentes en la mezcla.

Por ultimo, mediante la ecuacion 1.3 es posible aproximar algunas propiedades de la
mezcla a partir de las propiedades individuales de cada pseudo-componente (puntos de cua-
dratura):

m=>" / nDIL( MDY FO(MDYa @ (1.3)

V0!

La propiedad global de la mezcla es la integracion de esta propiedad como funciéon de la
variable distribuida ponderada por la funcién de distribucion. Esta ecuacién es general para
un crudo caracterizado con més de una funcion de distribucion y es similar a una regla de
mezclado comun.

1.3.2. Modelo termodinamico

El calculo de las propiedades del residuo es muy importante ya que de una buena pre-
diccion de éstas dependen los resultados obtenidos en la simulacion de procesos. En general,
el calculo de las propiedades de una mezcla parte de la prediccién correcta de las propieda-
des de sus componentes, y con reglas de mezclado apropiadas, segtin la composicion de sus
componentes, aproximar sus propiedades.

La naturaleza compleja de los componentes del residuo, como ya se ha mencionado, hacen
que la prediccién de sus propiedades no sea una tarea facil. En la literatura se puede encon-
trar diferentes métodos para el célculo de las propiedades de los componentes del petroleo y



16 Caracterizacién del residuo

sus mezclas, y van desde correlaciones hasta ecuaciones de estado [16]. En la presente investi-
gacion se utiliza una ecuacion de estado basada en la termodinamica molecular la cual es una
modificacién de la teorfa de la cadena rigida perturbada!? [30,31]. Las principales razones
para utilizar esta ecuacién es que a densidades bajas da un segundo coeficiente virial razona-
ble y a densidad muy baja se reduce a un gas ideal, para densidades altas es practicamente
idéntica a la teoria de Prigogine-Flory-Pattersson para polimeros liquidos y es aplicable a
mezclas de fluidos con diferencias grandes en tamano y forma, ademéas que difieran en la
magnitud y naturaleza de sus fuerzas intermoleculares [32], todas estas caracteristicas estdn
presentes en el residuo. Por lo tanto, dicha ecuacion presenta una mejor prediccion de la fase
liquida para moléculas de gran tamano, es decir peso molecular elevado, con respecto a las
ecuaciones de estado cubicas del tipo Peng-Robinson o Soave-Redlich-Kwong, que son las
mas utilizadas para la prediccion de propiedades de mezclas de hidrocarburos, incluyendo
los crudos pesados y sus residuos.

Los parametros de la ecuacién de estado para las sustancias puras se expresan como una
funcion del peso molecular y se dan para diferentes clases de hidrocarburos, especificamente
para 3 clases de hidrocarburos que son componentes del residuo: saturados, aromaticos y
poliarématicos [33,34]. En esta investigacién se realiz6 un re-ajuste de estos parametros para
mejorar la prediccién de las temperaturas de ebullicién normal (7},) y densidades de liquido
(p) para estas clases de hidrocarburos con las que se caracteriza el residuo en este trabajo:
saturados, aroméaticos y poliaromaticos. Esto se realiza ya que casi todas las propiedades de
los componentes del petréleo se pueden relacionar con su temperatura de ebullicién normal y
densidad, a 15,5 °C o 25 °C por ejemplo, por lo que su buena prediccién es muy importante
para la simulacién de procesos. Los datos experimentales fueron tomados de [16,35].

El ajuste se hace resolviendo el problema de minimos cuadrados no lineal:

, = Tbi,em - Tbi,cal ? & 2
m}éﬂf (X) = Z (p—) + Z (pi,emp - pi,cal) (14)

: T eap ;

Donde T estd en Ky p en g/cm?. X es el vector de variables a ajustar: las constantes
para calcular los parametros de las sustancias puras para la ecuacion de estado para cada
clase de hidrocarburo!3. En total son 7 variables a ajustar por cada clase de hidrocarburo.
Como un ejemplo, en la Figura 1.8 se muestra el calculo de la temperatura de ebullicion
normal y densidad para hidrocarburos saturados y arématicos'?.

En la Figura 1.8 se observa que para los saturados, las dos series de parametros dan una
buena prediccion de las temperaturas de ebullicién normal, sin embargo, para la densidad,

12En el apéndice B se realiza una descripcién completa de esta ecuacién para sustancias puras y para
mezclas. También se muestra como se puede usar conjuntamente con termodindmica continua utilizando un
método de cuadratura, es decir, cuando se caracteriza la composicién de una mezcla con una funcién de
distribucién.

13Ver las ecuaciones B.83, B.84 y B.85 del apéndice B

14En el apéndice B se muestran méas ejemplos para estas clases de hidrocarburos y para los hidrocarburos
poliarométicos
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con los parametros originales hay una ligera desviacion a pesos moleculares altos, que con los
parametros ajustados se puede corregir. Para los arématicos, en ambos casos, temperaturas
de ebullicién y densidad, hay una mejor prediccién con los parametros ajustados.

En general, todas las propiedades de los componentes del petréleo se pueden expresar en
funcién del peso molecular, por lo tanto es de gran utilidad representar la composicion de la
mezcla mediante una funcién de distribucién molar para el cdlculo de sus propiedades en la
simulacién de procesos. Entonces, la base para el calculo de las propiedades se puede decir
que es caracterizar la mezcla con una funcién de distribucion y el calculo de la temperatura
de ebullicién y densidad en los puntos de cuadratura.

450 F T T T T T T T T T T T T
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350 1
0.751
300+ 1
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—~ o)
O 250t 1 g o7l
o
— ~
& 200F 1 =0
QU
1501 1 0.65}
100+ 1
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M M
(a) Saturados (b) Saturados
600 — : : : : — 0.89 —y— : : : :
® Datos experimentales PR - \ ® Datos experimentales
550 = = = Parametros originales PHTC . \ = = = Parametros originales PHTC
Parametros ajustados .7 0.885F\ Parametros ajustados 1
500 - 1
450 1 0.88
400 1 —
. . 0875
O 350 ] g
by O
— ~ 0.87
~ 300 4 Lo 0.
250 ] QU
0.865
200 1
150 1 0.86
100 1
0.855
50 L L L L L L L L L L L
100 200 300 400 500 600 100 150 200 250 300
M
(¢) Arométicos (d) Aromaticos

Figura 1.8 T, y p a 15,5 °C para saturados y aromaticos. (PHCT: Perturbeb Hard Chain
Theory)
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1.3.3. Fracciones del petréleo

Cuando no se cuenta con datos TBP para un crudo, la cantidad de cada una de sus
fracciones se puede calcular caracterizandolo mediante una funcién de distribucion. El éxito
de esta aproximacion es contar con datos de temperaturas de ebullicion y densidad en un
amplio intervalo de pesos moleculares de las sustancias que componen el crudo. En la litera-
tura se pueden encontrar extensas bases de datos de estas propiedades [35,36], sin embargo,
para sustancias de pesos moleculares altos estos datos son escasos y es necesario calcularlos
por algiin método. Se ve entonces la utilidad de poseer un buen método termodinamico para
la prediccion de estas propiedades.

En la Figura 1.9 se muestra un par de ejemplos del calculo de las curvas de destilacién
para dos tipos de crudo®®.

700 . . . . . . 700 . . . . . .
Gauss-Laguerre Método de intervalos

= = = Gauss-Legendre = = = Gauss-Legendre
600 1 650 ]
500 1 600 ]
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******************** de vado
<> 4001 1 5501 1
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Nl Gasdleo pesado

de vacio
1 & 500f

] 400}

350 : : : : :
0 02 04 06 08 1

¢
(a) M =200, 0%, = 2000, v = 58, M,, = 700 (b) M = 550, 02, = 4464, v = 300, M,, = 1100

Figura 1.9 Curva de destilacion y fracciones calculadas.

En esta Figura también se muestran los resultados de las fracciones segin el intervalo de
temperaturas de ebullicion. Ademads, se comparan los resultados obtenidos con 2 diferentes
métodos de cuadratura. Se observa que aunque la caracterizacién de la composicién varia de
acuerdo al método (ver Figura 1.5), los resultados obtenidos son muy similares. Si se utilizan
mé&s puntos de cuadratura (para todos los casos se utilizaron 10 puntos de cuadratura) las
curvas obtenidas seran iguales, por lo que el método con que se realice la curva de destilacion
para hallar las fracciones no tiene influencia en los resultados. En estos ejemplos se supuso que
los componentes en la mezcla continua son saturados y con sus propiedades se construyo la
curva de destilacion. Sin embargo, es posible caracterizar una mezcla con mas de una funcion
de distribucion, donde cada funcién de distribucién se asocia a una clase de sustancias. En

15E] método para calcular la curva de destilacién se presenta en el apéndice C
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la Figura 1.10 se muestran 2 ejemplos de este tipo. En la Tabla 1.5 se presentan los datos
para la construccion de esta Figura. En las Figuras 1.10(a) y 1.10(c) se presentan las curvas
de destilacién para cada clase de sustancia ponderadas por su composicién y en las Figuras
1.10(b) y 1.10(d) se presentan las curvas de destilacién global para cada ejemplo. En cada
ejemplo se muestra la fraccion segun el intervalo de temperaturas de ebullicion.
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(d) Curva de destilacién total

Figura 1.10 Curva de destilacién con mas de una funcién de distribucion.

Un resultado importante de este método de caracterizaciéon es que se calcula el porcentaje

de cada clase de sustancia en cada fracciéon, por lo que es posible una mejor predicciéon
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Tabla 1.5 Datos para Figura 1.10

Figura 1.10(a)
Clase de sustancias | v | M,, | M | o2, | %P
Saturados 58 | 700 | 200 | 2000 | 60
Aromaéticos 150 | 900 | 350 | 4464 | 40
Figura 1.10(b)
Saturados 58 | 550 | 200 | 20000 | 23
Aromaticos 300 | 1300 | 550 | 30000 | 27
Poliaromaticos 100 | 1450 | 750 | 80000 | 50

de las propiedades de cada una de estas fracciones segin su intervalo de temperaturas de

ebullicion. Como un ejemplo de esto, en la Tabla 1.6 se muestran los valores de las fracciones

volumétricas para cada fraccién en las mezclas de las Figura 1.10 y la composicién promedio

de cada una de las clases de sustancias que componen cada fraccién.

Se puede concluir entonces que con este método al caracterizar un crudo con varias clases

de sustancias y cada una con una funcién de distribucién molar, segin el analisis SARA

por ejemplo, se puede aproximar la variaciéon de la composicién SARA en cada fraccién, y
en general de cada clase de sustancia. Lo que es muy valioso para la correcta simulaciéon

de procesos que depende de una buena aproximacion de las propiedades de las sustancias

involucradas en los procesos fisicos y quimicos que tienen lugar en estos, que directamente

estan relacionados con la composicion de las sustancias involucradas.

Tabla 1.6 Fracciones calculadas de la Figura 1.10

1.3.4.

Fraccién (%) Figura 1.10(a) y (b) Figura 1.10(c) y (d)

¢t ¢sat Qbm"o ¢t Qbsat Qbm"o proliaro
Nafta ligera 0,01 | 100,00 0,00 | 3,40 | 100,00 | 0,00 0,00
Nafta media 8,73 | 100,00 0,00 | 5,44 | 100,00 | 0,00 0,00
Nafta pesada 11,02 | 100,00 0,00 | 1,56 | 100,00 | 0,00 0,00
Turbosina 28,63 | 99,76 0,24 | 4,33 | 99,98 | 0,00 0,02
Querosina 11,43 89,39 10,61 2,67 | 99,93 0,00 0,07
Gasoleo ligero primario 6,86 | 41,06 58,94 1,70 | 99,89 0,00 0,11
Gasoleo ligero de vacio 29,55 4,20 95,80 | 13,29 77,84 | 21,74 0,42
Gasoleo pesado de vacio | 3,72 0,00 | 100,00 | 15,55 | 56,24 | 42,76 1,00
Residuo de vacio 0,05 0,00 | 100,00 | 52,06 0,71 | 21,50 77,79

Contenido de carbon e hidréogeno

Existen diferentes métodos para calcular de forma aproximada el andlisis elemental y el

residuo de carbén de un crudo. En este trabajo se utilizan los métodos reportados en [16].
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Para el célculo de la relacién en peso C/H para un componente se tiene:

C/H = 8,7743 * 10—IOTb—O,98445pT—18,275367,176*10*3Tb+30,06242p7-—7,35*10*3pr7n (1.5)

Donde T} es la temperatura de ebullicion normal en K y p, es la densidad relativa de la
sustancia a 15,5 °C con respecto al agua. A 15,5 °C el agua posee una densidad de 0,999
g/cm?.

En la Figura 1.11 se muestra una comparacion de los valores calculados para la relacion
C/H con la ecuacién 1.5 y de acuerdo a la férmula molecular para sustancias saturadas
(CpHapnyo), sustancias aromaticas (grupo fenilo enlazado a un radical alquilo, en este caso
(C¢Hs)-(CHz),-CHs) y para hidrocarburos poliaromaéticos.
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Figura 1.11 Relaciéon C/H para clases de hidrocarburos

Se observa que la ecuacién 1.5 da una buena prediccién de la relacién C/H para sustancias
saturadas y aromaticas y se puede esperar que para sustancias con caracteristicas similares
su prediccion sea buena; sin embargo para sustancias poliaromaticas, las sustancias de las
cuales se componen los asfaltenos, la prediccion no es buena. En la literatura se encuentra
que para las fracciones asfalténicas la relacién C/H varia en el intervalo de 8-10 y debido a
que no se tiene una formula molécular genérica para este tipo de sustancias su determinacion
es experimental [18]. En esta investigacién cuando sea necesario el valor de la relacién C/H
para la fraccion asfalténica su valor se tomara constante e igual a 8,5.

Para el calculo del residuo de carbén se puede usar la siguiente correlacion:

%CCR = 148,7 — 86,96HC (1.6)

Donde HC es la relacién atémica de hidrégeno a carbono, la cual se puede calcular con:
HC =11,9147/(C/H).
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Para calcular la relacién en peso C/H para un crudo en este estudio se utiliza la ecuacién
1.3. Es decir, el crudo se caracteriza con una o mas clases de sustancias y funciones de
distribucion y al utilizar un método de cuadratura, se calcula la ecuaciéon 1.5 en cada punto
de cuadratura para después realizar la integracién en todo el intervalo de pesos moleculares.
Con el método de caracterizacion de la composicién por un método de cuadratura que se
presenta en el apéndice A, la ecuacion 1.3 es similar a una regla de mezclado para sustancias
discretas, ya que es una sumatoria de los valores de C/H por la composicién en cada punto
de cuadratura. Las temperaturas de ebullicién y las densidades de los compuestos puros se
calculan con el modelo termodindmico presentado en 1.3.2.

Comtnmente se utilizan temperaturas de ebullicién promedio para el crudo [16]; por
ejemplo la temperatura de ebullicién normal de sus componentes ponderada por su fraccién:
Ty = >, 2T}, donde la fraccién puede ser molar, volumétrica o en peso; o la temperatura
promedio de la curva de destilacion del crudo a los porcentajes de volumen destilado de
10, 30, 50, 70 y 90: T, = T10+T30+T§o+T7°+T9°. Esta tdltima se utiliza cuando se desconoce

la composicion de los componentes. Asi, con esta temperatura promedio y la densidad del

crudo se aproximan sus propiedades.

En la Tabla 1.7 se muestra un ejemplo de los valores calculados de C/H para las mez-
clas de las Figuras 1.9(a), 1.9(b), 1.10(b) y 1.10(d) con la ecuacién 1.3 y el método de
temperaturas promedio.

Tabla 1.7 Célculo de la relaciéon C/H

Figura 1.9(a)¥ Figura 1.9(b)f
Método C/H Método C/H
Gauss-Laguerre 5,40 Intervalos 5,76
Gauss-Legendre 5,40 Gauss-Legendre 5,76

T = 528 24%(528,23)* K | 5,43(5,43) | T\, = 783,1*(783,2)* K | 5,76(5,76)
T, = 517,13%(506,10)* K | 5,45(5,47) | T, = 774,8*(770,0)* K | 5,77(5,77)

Figura 1.10(h)® Figura 1.10(d)®
Método C/H Método C/H
Gauss-Legendre 5,76 Gauss-Legendre 6,51
T} =570,6* K 583 | TF =7431* K 18,4
T, = 566,0* K 584 | T,=9243K 13,5

Tp =0,7656 g/cm?®. Tp = 0,8126 g/cm®. ®p = 0,7982 g/cm?. ©p = 1,0493 g/cm?>. Calculadas por
el método presentado en el apéndice B, PHTC y mezcla continua, n = 15. Todos los métodos de
cuadratura dan el mismo valor. ¥ Temperatura promedio molar. *Calculada con cuadratura Gauss-
Laguerre. *Calculada con cuadratura Gauss-Legendre. *Calculada con el método de intervalos.

Para las Figuras 1.9(a) y 1.9(b) los valores calculados por la ecuacion 1.3 por cualquiera
de los métodos de cuadratura es igual; el valor calculado utilizando la temperatura media
molar es muy similar a los anteriores, en este caso, la temperatura media molar calculada
utilizando ambos métodos de cuadratura son prac¢ticamente iguales, como se espera, por lo
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tanto los valores de C/H calculado con temperatura media molar con ambos métodos de
cuadratura son iguales. Por 1ltimo, el valor calculado utilizando temperatura promedio de
la curva de destilacion es casi igual que al utilizar temperatura media molar; sin embargo,
las temperaturas promedios calculadas con ambos métodos de cuadratura difieren en unos
pocos grados debido a que las curvas de destilacion calculadas por los dos métodos presentan
una leve diferencia (ver Figuras 1.9(a) y 1.9(b)).

Los valores calculados para la Figura 1.10(b) son muy similares, siendo los calculados
por el método de temperaturas promedio casi iguales. Finalmente, los valores calculados para
la figura 1.10(d) difieren todos entre si, el valor de 6,51 para C/H fue calculado usando 8,5
para la fraccién asfalténica y los otros usando la ecucacion 1.5 para mostrar las diferencias
encontradas. En este caso, el valor de 6,51 se considera el més apoximado.

Se puede concluir de los resultados anteriores, que cuando la mezcla tenga un intervalo
de temperaturas de ebullicion relativamente pequeno, se puede utilizar cualquiera de los
métodos ya que dara una buena aproximacion, esto se observa para las mezclas de las Figuras
1.9(a), 1.9(b) y 1.10(b), donde el intervalo de temperatura en la curva de destilacién no
supera los 600 °C y una temperatura promedio se puede utilizar; y para mezclas que posean
intervalos de temperatura en la curva de destilacion grandes, el uso de temperaturas promedio
conlleva un error en el calculo, y aunque el uso de la ecuacién 1.5 también conlleva un error al
utilizarla con sustancias de peso molecular elevado, sustancias que incrementan el intervalo
de temperatura en la curva de destilacion, el uso de la ecuacion 1.3 es recomendado frente
al método de temperaturas promedio, ya que es una ponderacion de los valores para todos
los componentes (puntos de cuadratura) por su composicién.

Para el célculo de los heteroatomos y metales del crudo no hay correlaciones altamente
recomendadas, por lo que para la simulacion de procesos se tomaran valores tipicos del
residuo. El error al utilizar estas suposiciones para el desarrollo de las simulaciones de los
procesos es muy pequeno ya que el contenido de estas sustancias en el crudo es muy bajo
comparado con el contenido de carbono e hidrégeno, por lo que su influencia en el calculo
de las propiedades se puede omitir.

1.4. Conclusiones

Aunque no es posible determinar todas las propiedades de un crudo con los parametros
presentados en este capitulo para predecir totalmente su desempenio en la refinacién, son
importantes porque indican propiedades promedio del crudo y sus productos y quizas por
eso son los primeros métodos a utilizar para examinar el crudo.

Asi, en este capitulo se presentaron los métodos que se utilizaron en esta investigacion
para caracterizar el residuo, la alimentacion, a cada uno de los procesos de mejoramiento
para su correcta simulacion: desasfaltado, gasificacion, reduccion de viscosidad y coquizacién
retardada.

Primero, se estudié la caracterizacién de la composicién del crudo y su residuo por el
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método de distribuciéon molar utilizando el método de cuadratura gaussiana, es decir, tratar
esta mezcla como una mezcla continua, y se mostraron las propiedades més importantes de
cada método. Se mostré como caracterizar una mezcla con varias funciones de distribucion
molar y como aproximar propiedades utilizando la distribucion molar.

Segundo, se presentd el modelo termodinamico para la prediccion de propiedades del
residuo que se utilizd en esta investigacion, una ecuacién de estado basada en la teoria de
la cadena rigida perturbada modificada, y la forma de utilizarla cuando se usa con mezclas
continuas. Para esta ecuacién se realizé ademéds un re-ajuste de los pardametros para el calculo
de los pardmetros moleculares del fluido puro para una mejor prediccion de temperaturas
de ebullicion normal y densidades de liquido para las sustancias saturadas, aromaticas y
poliaromaticas, en un intervalo amplio de pesos moleculares.

Tercero, conjuntamente con la distribucién molar y el modelo termodinamico, se presenté
un método para calcular la curva de destilacion de un crudo caracterizado con una o mas
funciones de distribucion y una o méas clases de sustancias. Con esto, es posible calcular la
composicion de las fracciones del crudo segin su intervalo de temperaturas de ebullicién y
la composicién promedio de las clases de sustancias que conforman cada fracciéon con lo que
se puede hacer una mejor prediccion de las propiedades del crudo.

Por tltimo, se presenta un método para calcular la relaciéon en peso C/H y el % CCR
utilizando la ecuacion de estado, distribuciéon molar y método de cuadratura.



Capitulo 2

Desasfaltado con disolvente

En este capitulo se realiza una breve descripcion del proceso de desasfaltado. Se presenta
una aproximacion para el célculo de los rendimientos del proceso por medio del equilibrio
liquido-liquido disolvente-residuo, utilizando una ecuacién de estado basada en la teoria de
la cadena rigida perturbada conjuntamente con termodindmica continua.

2.1. Descripcién del proceso

El proceso de desasfaltado con disolvente es el tinico proceso de mejoramiento de residuo
que se lleva a cabo por un proceso fisico. Es un proceso de extraccién que separa el residuo
en fracciones ligeras y pesadas debido a la diferencia de solubilidad de éstas en un disolvente.
El disolvente utilizado comtinmente es un hidrocarburo ligero como propano, n-butano, i-
butano, n-pentano, n-hexano o n-heptano. En los procesos existentes en las refinerias lo mas
usual es que el disolvente sea una mezcla de propano y butano [9, 14].

Este proceso ha sido usado por mas de 50 anos para separar fracciones pesadas de crudo
mas alla del limite de la destilacién comercial a bajo costo. En la literatura se puede encontrar
informacion amplia de los procesos comerciales existentes en cuanto al diagrama de flujo de
proceso, condiciones técnicas de los equipos, tipo de disolventes utilizados, intervalos de sus
condiciones de operacién y rendimientos alcanzados [4,9,11,14,37].

En general, el proceso consiste en alimentar el residuo y el disolvente a una torre de
extraccion por etapas. Se realiza una mezcla entre el residuo y una cantidad de disolvente
antes del ingreso a la torre de extraccién para mejorar la fluidez del residuo disminuyendo
su viscosidad. Debido a la diferencia de solubilidades de los componentes del residuo y el
disolvente, ocurre la separacion de los componentes ligeros y pesados del residuo. En el
domo de la columna sale una mezcla de los componentes ligeros, cominmente llamado aceite
desasfaltado (DAO') y disolvente, y en los fondos sale una mezcla de los componentes més
pesados (DOA?) o asfaltenos y resinas y disolvente. Después, el disolvente es recuperado de

'De sus siglas en inglés, Deasphalted Oil
2De sus siglas en inglés, Deoiling asphalt
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estas dos corrientes frecuentemente por una separacion supercritica para ser recirculado. Un
diagrama simplificado del proceso se muestra en la figura 2.1 [9].
Recuperacion de

disolvente

Residuo ~ Extractor \f
<]

A o =

Separador
DOA ( ?

Separador
DAO

T T

DOA DAO

Figura 2.1 Diagrama de flujo simplificado del proceso de desasfaltado

La relacién de disolvente a residuo es alta, y varia normalmente entre 6 y 13 a 1 en volu-
men. En la columna de extraccion se mantiene un gradiente de temperatura que disminuye
desde el domo a los fondos. La temperatura en el domo es cercana a la temperatura critica
del disolvente y en los fondos tiene valores minimos de hasta 35 °C. Este gradiente se debe
principalmente a 2 razones: la solubilidad de las fracciones mas pesadas del residuo en el
disolvente disminuye con el aumento de la temperatura, por lo que en el domo se llega a sepa-
raciones altas, y la temperatura en los fondos se mantiene en esos valores ya que por debajo
de éstos el residuo es altamente viscoso. La presion en la torre se fija para asegurar régimen
en fase liquida de acuerdo al gradiente de temperatura que se utilice en la columna, por lo
tanto el limite de temperatura de operacién es la temperatura critica del disolvente [9, 14].

Las especificaciones de la torre de extraccién varian de acuerdo al proceso de desasfaltado,
sin embargo, lo habitual es que sea una torre en etapas ya que una empacada presenta
dificultades en su operacién debido a la viscosidad del fluido de trabajo [9].

El DAO tiene una relacién H/C mayor, con muy poca cantidad de heterodtomos y metales
y con residuo de carbéon menor con respecto al residuo, y se puede utilizar en los procesos
posteriores de refinamiento y que involucran catalizadores para obtencién de combustible, por
ejemplo en las unidades de hidroprocesamiento y desintegracién catalitica. El DOA con las
caracteristicas contrarias al DAQO, se puede utilizar en procesos de gasificacion o coquizacién
retardada, por ejemplo. Una de las mayores ventajas del proceso de desasfaltado es que es
posible separar la mayor cantidad de heteroatomos y metales que posee el residuo en el DOA,
por lo que es una de las principales razones para la utilizacion del proceso de desasfaltado
en las refinerias.
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2.1.1. Separaciéon de fases residuo—disolvente

Las sustancias del residuo que poseen miscibilidad parcial con hidrocarburos de peso
molecular bajo son las resinas y asfaltenos. Estos no se separan de los saturados presentes
en el crudo o en el residuo ya que debido a su polaridad se asocian formando agregados de
moléculas, y junto con los saturados y aromaticos forman una emulsién estable. En la Figura
2.2 se muestra la representacién de la mezcla de aceite, resinas y asfaltenos [23].

Mondmero
~~|Asfalteno

o
Mondmero
—Resina

N
= |Aceite

libre de
Asfalteno

Figura 2.2 Representacién esquematica de la mezcla en el crudo

Las moléculas asociadas pueden tener pesos moleculares desde 800 a 50000 e incluso mas
altos. Entonces, la naturaleza compleja del residuo no sélo se debe a las miles de sustancias
que lo componen, sino también a la interaccién molecular que hay entre los diferentes grupos
de estas sustancias. De aqui que sea muy importante el método con que se caracteriza su
composicién y el método termodindmico para calcular sus propiedades.

Al cambiar las condiciones termodindmicas del crudo (temperatura, presién o compo-
sicién), la mezcla se torna inestable y precipitan los asfaltenos y resinas. El estudio de la
estabilidad del crudo es muy importante y ha sido estudiada desde hace muchos anos para el
tratamiento del crudo en el aseguramiento de flujo en tuberias o en unidades de proceso. El
proceso de desasfaltado con disolvente es la precipitacién de asfaltenos, y aunque hay amplios
estudios sobre precipitacién, para abordar el proceso de desasfaltado estos estudios no son
suficientes debido a que en los estudios de precipitacién el objetivo principal es encontrar
las condiciones en las cuales se torna inestable un crudo con una determinada composicién
(analisis SARA) al agregar una cantidad de disolvente a temperatura y presiéon dada, deter-
minando la cantidad total de precipitado, pero en general en estos estudios no se cuantifican
las dos fases, una fase rica en disolvente y una parte liviana del crudo y una segunda fase
rica en la parte mas pesada del crudo con algo de disolvente. Asi, con los datos de pre-
cipitaciéon no se consigue estudiar el comportamiento termodindmico completo de mezclas
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residuo-disolvente, lo que es fundamental para el estudio del proceso de desasfaltado.
En la literatura se pueden encontrar varios modelos termodinamicos para el estudio de la

3.4 correlaciones, modelos de actividad, ecuaciones de estado ctibicas y del tipo

precipitacion
SAFT®, ya que no hay un modelo termodindmico general para representar el comportamiento
de fases de mezclas residuo-disolvente.

Los modelos termodinamicos se enfocan en los equilibrios sélido-liquido y liquido-liqui-
do. Los modelos de equilibrio sélido-liquido siguen la formulaciéon comun para este tipo de
problemas [23,40], donde los pardmetros mdas importantes son la temperatura y entalpia
de fusion, que para el caso de los asfaltenos se ajustan con los datos de precipitaciéon. Los
modelos de equilibrio liquido-liquido son los mas estudiados ya que permiten tratar la no-
idealidad de la mezcla residuo-disolvente con diferentes modelos de actividad o ecuaciones de
estado. Los modelos de actividad mas utilizados son los de solucién regular y simplificaciones
de la teoria de Flory-Huggins [41-53]. En estos modelos el parametro mds importante es el
parametro de solubilidad de Flory, asi, ademas de los estudios ya mencionados también se
pueden encontrar investigaciones para el célculo de este pardmetro del crudo [14,54-59]. Esta
teorfa s6lo se puede aplicar al equilibrio liquido-liquido a bajas temperaturas [32], y para
su extension el modelo se modifica empiricamente, obteniéndose en muchos casos un buen
ajuste con datos de precipitacion, sin embargo, debido a estas modificaciones no se puede
generalizar a todos los crudos. Ademas, el calculo del equilibrio con este modelo es muy
sensible al valor del parametro de solubilidad; se ha encontrado que el calculo del equilibrio
de fases es sensible hasta en la quinta cifra decimal del valor de este pardmetro [60], por
lo que la incertidumbre de los calculos puede ser elevada. Los modelos de actividad como
Van Laar, NRTL®, UNIFACT [36], etc., por ejemplo, y sus modificaciones [61], también han
sido estudiados para el calculo de la precipitacion de asfaltenos, sin embargo, el método
mas comun es que sea por medio de solucién regular. Por tltimo, en estos modelos no se
incluye la influencia de la presion, de acuerdo con la teoria del tratamiento de liquidos por
medio de modelos de actividad, por lo que su aplicacién llega a ser limitada en el proceso de
desasfaltado ya que las presiones utilizadas son elevadas.

Otro tipo de modelo bastante estudiado en la literatura y que presenta un buen ajuste
con los datos de precipitacién es el equilibrio liquido-liquido por medio de ecuaciones ctibicas
de estado, Peng-Robinson y Soave-Redlich-Kwong [29,62,63]. Se pueden encontrar en la
literatura varias modificaciones del modelo de ecuaciéon de Peng-Robinson para tener en
cuenta la asociacién de las sustancias del crudo [64, 65|, adicionando nuevos pardametros
ajustables sin una mejora sustancial de la prediccién de la precipitacion. En este tipo de
modelos, las restricciones para su utilizacién no se toman en cuenta: no son adecuados para

3En estos estudios, como se mencioné antes, suponen que se obtiene una segunda fase pura de asfaltenos,
sin embargo, en esencia pueden ser aplicados al desasfaltado realizando las modificaciones necesarias para
predecir la separacion de 2 fases

4Hay otras aproximaciones del tipo cinético [38,39] que para el interés de este trabajo no son aplicables.

De sus siglas en inglés, Statistical Associating Fluid Theory

6De sus siglas en inglés, Non-Random Two Liquid

"De sus siglas en inglés, UNIversal Functional Activity Coefficient
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modelar la fase liquida y por lo tanto, la separacién de 2 fases liquidas, y asi, estos modelos se
ajustan a los datos de precipitacion debido a los parametros ajustables. Como un ejemplo de
esto, en la Figura 2.3 se muestra la envolvente de fases del propano, disolvente comunmente
usado en el desasfaltado, calculada con la ecuacién de estado de Peng-Robinson-Stryjek-Vera
(PRSV).
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Figura 2.3 Envolvente de fases para el propano con PRSV

Para todas las Figuras, los puntos (e) son datos experimentales y fueron tomados de [66,67]

En la Figura 2.3 la zona triangular cerrada indica la regiéon donde se lleva a cabo el proceso
de desasfaltado. Se observa que la prediccion de la ecuacién de estado de PRSV no es buena en
esta zona, y en general para toda la zona de liquido comprimido. A medida que la molécula
es mas grande y mds compleja (saturados de mayor peso molecular, arométicos o anillos
arométicos fusionados, por ejemplo), la prediccién de las propiedades con ecuaciones ctibicas
es muy pobre. Es por esto que en el caso del proceso de desasfaltado y en la precipitacion
de asfaltenos, debido a la complejidad de la mezcla y las sustancias involucradas, estas
ecuaciones no son adecuadas para modelar el comportamiento de la mezcla.

Los modelos mas sofisticados para tratar la fase liquida son los modelos de tipo molecular.
La ecuacién de estado SAFT ha sido aplicada a este tipo de sistemas [46,68,69]. También se
ha estudiado la aplicacién conjunta de la teorfa SAFT y la teoria de McMillan-Mayer [32,64]
para tener en cuenta los agregados de moléculas como micelas [70,71]. Estos modelos son
los que se acercan mas a la naturaleza del crudo, sin embargo, también en estos casos, es
necesario obtener algunos parametros de interaccion ajustables, por lo que no son totalmente
predictivos.

De acuerdo a lo anterior, en esta investigacién se utiliza un modelo de la familia de
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las ecuaciones de estado moleculares para predecir la separacién de fases en el proceso de
desasfaltado: la PHTC modificada®, ya que es adecuada para tratar el comportamiento de la
fase liquida, moléculas de gran tamano y mezclas altamente asimétricas. Como un ejemplo,
en la Figura 2.4 se muestra de nuevo la envolvente de fases del propano calculada con la
PHTC en donde la zona triangular cerrada indica la regiéon donde se lleva a cabo el proceso
de desasfaltado.
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Figura 2.4 Envolvente de fases para el propano con la PHTC modificada
Para todas las Figuras, los puntos () son datos experimentales y fueron tomados de [66,67]

Se observa que la prediccién de la ecuacion de estado es buena en casi toda la envolvente
y especificamente en la zona de liquido comprimido en la region triangular de interés en el
proceso de desasfaltado. Ademas, con la PHTC modificada hay una buena prediccion de las

propiedades de las sustancias puras®.

2.2. Modelo de desasfaltado

2.2.1. Modelo del equilibrio de fases residuo—disolvente

En las referencias [41,63,72-75] se pueden encontrar datos de rendimientos del proceso
(%DAO) y la calidad del producto con disolventes propano y n-butano a diferentes tempe-
ratura y relaciones de disolvente, y aunque estos resultados son especificos para cada residuo
de acuerdo a sus propiedades, los resultados encontrados para otros tipos de residuo deben
ser similares.

8ver seccién 1.3.2 y apéndice B

9Ejemplo de esto se puede ver en las figuras 2.7, B.1, B.2, B.3 para sustancias de mayor peso molecular
y mas complejas como saturados, aromaticos y poliaromaticos
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Para modelar la separacion de fases de la mezcla residuo-disolvente se usa un modelo de
separacion liquido-liquido:

) = i) (2.1)

La fase I es la fase rica en disolvente y aceite liviano (DAQO) y la fase I1 es la fase rica
en aceite pesado (DOA) y disolvente. El algoritmo de convergencia para el célculo de la
separacion de fases se detalla en el apéndice D.

En este trabajo se proponen dos aproximaciones para el calculo de los coeficientes de
fugacidad de la mezcla por la PHTC. Primero, se propone calcular la energia de Helmholtz
residual por la ecuacién 2.2, es decir, aproximar el término de perturbacién por a?** ~ a?¥.

a" = a4 a¥ (2.2)

En este caso, esta aproximacion se justifica debido a las condiciones del proceso de desas-
faltado, donde la mezcla es liquida y se encuentra a presiones elevadas (liquido comprimido);
en este caso, F' ~ 1 (funcién de interpolacién entre los limites de baja y alta densidad
dada por la ecuacién (B.16)) en el término de perturbacién (ecuacién (B.3)). La segunda
aproximacion es calcular los parametros a;; en el término a¥ como:

3 Nav

al(.;.”) = ciT{;—mrjdlj \/5 (23)
Donde:

* srx\1/2
Ty = (T;T))Y (2.4)

Con T™ dada por la ecuacién (B.5). Los valores para algunas sustancias estdn dados
en la Tabla B.6 y por la ecuacién (B.85). Con esta aproximacién los tinicos pardmetros de
ajuste son los parametros de interaccion binaria k;;) y kj¢) evitandose la utilizacion de un
parametro de ajuste adicional, que con el modelo original serian los €/k para cada sustancia.
Con esta aproximacion lo que se quiere evitar es que el modelo tenga muchos parametros,
ya que la disponibilidad de datos experimentales para su ajuste es minima.

El modelo de separacion liquido-liquido presentado en esta seccion es la base para el
modelo del proceso de desasfaltado de las proximas secciones, ya que éste se modela como
un proceso de extraccion liquido-liquido por etapas, donde cada etapa esta en equilibrio de
fases dado por la ecuacién (2.1).

2.2.2. Proceso de desasfaltado en 1 etapa

El modelo y algoritmo de convergencia para el calculo del proceso de desasfaltado en 1
etapa se detalla en el apéndice D.

Para demostrar la utilidad de la termodinamica continua conjuntamente con la PHTC
en el modelamiento del proceso de desasfaltado y su andlisis, se toma un residuo con carac-
teristicas normalmente encontradas en unidades de proceso [4,8,9,14, 18, 72].
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Tabla 2.1 Propiedades del residuo de andlisis*

p (15,6 °C) 1026,7 kg/m? Saturados |  Poliarométicos
°API 6,04 % Peso 10 90
Analisis SARA ( %wt) M 490 500
Saturados 10 o2 12500 7500
Aromaticos 27 y 250 200
Resinas 23 M, 1050 750
Asfaltenos 40
CCR - (C/H) 22,62 - (8,22) iLas propiedades p, °API, CCR y relacién C/H
Impurezas (ppm) fueron calculadas con los métodos del capitulo 1
Vanadio 150 segtn la caracterizacién de la composicién con el
Niquel 100 analisis SARA y las funciones de distribucién.
Hierro 50 Los valores para las impurezas fueron tomadas
Azufre 2 de la literatura.
Nitrégeno 0,6
0.45 ‘ ;
1100} T hdiddual
04F e puntos de cuadratura
1000}
0.35}
Poliaromaticos
900t 03k
£ 8007 0.251
o .
e 700f 0.2}
6001 0.15F
500 0.1}
0.05} Saturados
400t
‘ ‘ ‘ ‘ ‘ Obe*e -~ sem | |
0 02 0.4 0.6 0.8 1 300 400 500 600 700 800 900 1000 1100 1200
¢ T (°C)
(a) Curva de destilacién (b) Caracterizacién de la composicién

Figura 2.5 Curva de destilaciéon y composicién para un crudo dado por la Tabla 2.1.

La caracterizacion de su composicion se realiza por medio de dos funciones de distribucién
beta, una para las sustancias saturadas y otra para los poliarométicos (por simplicidad, se
asume que en esta clase se encuentran las sustancias aromadticos, resinas y asfaltenos). Sus
propiedades y los parametros de las funciones de distribucién se muestran en la Tabla 2.1.
En este caso, el nimero de puntos de cuadratura es igual para cada funcion de distribucion
(10 puntos de cuadratura). Con esto, la curva de destilaciéon calculada y la caracterizacién
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de su composicién por medio del método de Gauss-Legendre se muestran en la Figura 2.5.
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Figura 2.6 Proceso de desasfaltado en 1 etapa con n-butano como disolvente
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En la Figura 2.6 se presentan los resultados de la separacién alcanzada usando n-butano

como disolvente. Se observa que con este método es posible estimar las funciones de distri-
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bucion de pesos moleculares de los productos, en este caso, las funciones de distribucién de
las sustancias saturadas y las sustancias poliaromaticas. Con relacion al residuo, en el aceite
desasfaltado la composicién de saturados aumenta y la de poliaromaticos decrece, y en la
fase asfalténica, la composicién de saturados es baja y la de poliaromaticos alta. Lo anterior
se ve representado en cada una de las funciones de distribucién de las sustancias saturadas
y poliaromdticas en el residuo, las fases DAO y DOA y su drea ([ F'(M)dM).

M

También es posible estimar la separacién alcanzada de las impurezas (heterodtomos) en
cada una de las fases. Para realizar el balance de impurezas se supone que en su totalidad se
encuentran en la fraccion de asfaltenos y su separacion es proporcional a las masas obtenidas
de asfaltenos en ambas fases con respecto a la alimentacién, por lo tanto, como se observa en
la Figura 2.6, la fase DAO tiene una menor cantidad de impurezas con respecto al residuo,
mientras que el DOA tiene una concentracién elevada.

En la Figura 2.7 se muestran el rendimiento (%DAO) calculado de la extraccién del
residuo con los disolventes n-butano y propano a diferentes relaciones de disolvente (R) y
temperaturas.
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Figura 2.7 Variacién con la temperatura del rendimiento a DAO a diferentes relaciones de
solvente a P=5,5 MPa

El %DAO es mayor para n-butano que para propano debido a que los poliaromdticos
son mas insolubles en este tltimo disolvente y hay un grado de separacién mayor (se obtiene
mayor cantidad de fase asfalténica). Ademds, el %DAQO decrece con la temperatura con
una tendencia a cero cercana a la temperatura critica del disolventel®, es decir, también
el modelo termodindmico predice satisfactoriamente el hecho de que la solubilidad de los

10La, temperatura critica del n-Butano es de 152 °C y la del Propano es de 94 °C
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poliaromaticos decrece con el aumento de la temperatura y es minima en temperaturas
cercanas a la temperatura critica del disolvente. En todos los casos, a mayor relacién de
disolvente, mayor es el % DAO.

60

70
L 4
sol 60 s, U,
OOS
& 2%
& 4o} =
o < 40}
< o
A 30 A
g g aof
Inas
| = Res
< < o0l -
wn w3 20 H‘ACO‘S
‘Q‘&
Ax©
10f ol
Sdtfﬁ(i//
0 ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ 0 ‘ , ‘ , ‘ ‘
0 10 20 30 40 50 60 30 40 50 60 70 80 9 100
% DOA

(b) SARA en DOA

18

161

-
o
T

141

121

e}
T

101

% Impurezas del alimento en DAO
% Impurezas del alimento en DAO
(2]

0 10 20 30 40 50 0 5 10 15 20 25 30 35

% DAO % DAO
(¢) Heterodtomos en DAO (n-butano) (d) Heteroatomos en DAO (n-propano)

Figura 2.8 variacién de la calidad del aceite desasfaltado (DAO). Fracciones SARA en el
DAO y el DOA con disolvente n-butano a R=12 y P=5,5 MPa en (a) y (b).

En la Figura 2.8 se muestra como varia el contenido de las fracciones SARA y el por-
centaje de heterodatomos en el DAO y el DOA para los disolventes n-butano y propano.
Se observa que a medida que decrece el % DAO su calidad aumenta, presenta mayor con-
centracién de saturados y aromaticos, mientras las resinas y asfaltenos disminuyen; como
consecuencia, lo mismo sucede con el % heterodtomos presentes en el DAO, su porcentaje
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es menor a medida que se obtiene menos DAQO. Para el DOA, a medida que se incrementa
la cantidad de fase asfalténica, se observa que la cantidad de saturados siempre se mantiene
baja, el contenido de aromaticos y resinas crece ligeramente y los asfaltenos bajan, aunque
su composicién siempre es elevada, por lo que la cantidad de heteroatomos presentes en esta
fase sera alta.

En las Tablas 2.2 y 2.3 y las Figuras 2.9 y 2.10 se muestran resultados mas detallados
de los productos obtenidos para el desasfaltado del residuo estudiado con los disolventes
n-butano y propano.

Se puede observar de los resultados anteriores que la calidad del DAO aumenta con
el incremento de la temperatura, no sélo porque presenta una mayor proporcién de las
sustancias mas ligeras del residuo, sino porque la cantidad de impurezas decrece. Ademas,
utilizando propano como disolvente se obtiene un DAO de mayor calidad.

En general, todos los resultados anteriores estan de acuerdo con lo reportado en la li-
teratura y los valores calculados son muy similares [41,63,72-75], por lo que el modelo de
proceso en 1 etapa de equilibrio implementado para predecir la separacién de fases y predecir
el proceso de desasfaltado es satisfactorio.

Segun los resultados anteriores, en donde todos los calculos mostrados en esta seccion
corresponden a procesos de desasfaltado en una etapa, se observa que al obtener un % DAO
entre 25-35%, que son los intervalos tipicos reportados en la literatura para los procesos
de desasfaltado, la calidad del DAO obtenido es apropiado, con porcentajes de impurezas
menores del 15 % y composicién alta en saturados y aromaticos y baja en resinas y asfaltenos
con respecto al residuo, sin embargo, para aprovechar mejor el comportamiento de fases entre
el residuo y el disolvente descrito por los cédlculos anteriores y obtener un DAO de mejor
calidad, en la literatura se reporta que en los procesos industriales éste es un proceso que
se realiza en un equipo por etapas con un gradiente de temperatura en la torre, donde la
temperatura en el domo es mayor y va decreciendo gradualmente (como se mencioné en la
seccién 2.1).

Ademas, el uso de un proceso por etapas evita el uso de temperaturas altas para alcanzar
rendimientos altos y calidades altas en el DAO, ya que un proceso por etapas incrementa la
separaciéon de los componentes debido al gradiente de concentraciones de las corrientes en
contacto.

2.2.3. Modelo del proceso de desasfaltado en N etapas

El equipo mas usado para el proceso de desasfaltado son los contactores de disco giratorio
o RDC! [9]. Este equipo presenta unas caracteristicas de flujo complejas y por lo tanto su
modelamiento es bastante complicado, por lo que se propone usar un modelo simple pero
que tenga en cuenta las caracteristicas principales del proceso: en etapas, con un gradiente
de temperatura y que sea a contracorriente.

"De sus siglas en inglés: rotating disc contactor
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Tabla 2.2 Producto DAO en desasfaltado con n-butano a R=12

%Peso Impurezas (ppm)
o o
% ) API S A R A Vanadio Niquel Hierro Azufre Nitrégeno CCR
DAO | 59,00 96.05 8,21 15,13 33,31 26,95 24,62 78,36 52,24 26,12 1,05 0,31 20,68
DOA | 41,00 ’ 2,99 2,63 16,36 16,14 64,88 236,89 157,93 78,97 3,16 0,95 25,66
DAO | 40,24 12950 11,21 | 22,59 39,31 23,21 14,88 43,20 28,80 14,40 0,58 0,17 17,79
DOA | 59,76 ’ 2,67 1,52 16,84 22,39 59,25 218,82 145,88 72,94 2,92 0,88 26,14
DAO | 24,97 142.84 15,59 | 33,54 41,81 17,26 7,39 18,43 12,29 6,14 0,25 0.07 13,18
DOA | 75,03 ’ 3,02 2,16 20,61 24,84 52,39 192,21 128,14 64,07 2,56 0,77 25,92
DAO | 10,00 148.80 26,28 | 60,07 29,15 6,93 3,85 5,76 3,84 1,92 0,08 0.02 -0,88
DOA | 90,00 ’ 3,96 4,45 26,35 24,84 44,39 159,07 106,04 53,02 2,12 0,63 25,08
0.45 T T T T T T T 0.45 T T T T T T T
Residuo Residuo
- - -DAO - = - DA
04r —o— DOA 04+ —o—DOA
0.35 0.35
0.3 0.3
0.25 0.25
z z
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0 . ] ) ) ) ) ) ) q 0 . ) ) ) ) ) ) : q
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Tabla 2.3 Producto DAO en desasfaltado con propano a R=12

% Peso Impurezas (ppm)
o o
7 () API S A R A Vanadio  Niquel Hierro Azufre Nitrégeno CCR
DAO | 40,16 46.00 10,87 | 22,26 31,77 23,10 22,87 66,67 44,45 22,22 0,89 0,27 17,61
DOA | 59,84 ’ 2,89 1,77 23,30 22,66 52,27 192,55 128,37 64,18 2,57 0,77 26,04
DAO | 25,02 74.10 16,75 | 36,92 35,11 17,07 10,91 25,81 17,21 8,60 0,34 0,10 11,37
DOA | 74,98 ’ 2,65 1,01 23,44 24,88 50,67 188,10 125,40 62,70 2,51 0,75 26,37
DAO | 10,38 88.10 30,90 | 71,65 19,75 4,87 3,73 3,96 2,64 1,32 0,05 0.02 -8,18
DOA | 89,62 ’ 3,4 2,86 27,59 25,12 44,43 161,84 107,89 53,95 2,16 0,65 25,67
0.45 T T T T T T 0.45 T T T T T T
R]Sesiduo R]Sesiduo
04 —o— DOA 04 —— DOA
0.351 0.35
0.3F 0.3
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Asi, se implementa un modelo en pseudo-contracorriente de Hunter-Nash [76] para simu-
lar un equipo por etapas para el proceso de desasfaltado. El modelo detallado del proceso
y el algoritmo de calculo utilizado se presentan en el apéndice D. Para esto, se supone que
la alimentacién de residuo siempre sera en la etapa ntimero N — 1 y la alimentacién de
disolvente en la etapa 1, con N el nimero de etapas y enumeradas desde el fondo al domo.

Ya que las especificaciones de los equipos industriales en cuanto al nimero de etapas y
las condiciones de temperatura no son mencionadas en la literatura, sélo los reportes del
rendimiento y calidad del DAO alcanzado, en los cuales el %DAO generalmente varia entre
25-35 y su calidad medida en gravedad API entre 15-20 [41, 63, 72-75|, se presentan dos
ejemplos usando n-butano como disolvente en una relaciéon de alimentacion de 12:1:

s Mantiendo el %DAO = 27 fijo, se evalia la calidad del DAO con la variacién del
nimero de etapas.

= Manteniendo un gradiente de temperatura entre la primera y tltima etapa de 20 grados,
se evalia el %DAO y su calidad con la variacién del niimero de etapas.

Para el primer ejemplo, de acuerdo al niimero de etapas, se varia la temperatura de éstas
para alcanzar la especificacién del %DAO. En la Tabla 2.4 se muestran las especificaciones
de las torres y la calidad del DAO alcanzada.

Tabla 2.4 Especificaciones de las torres en etapas para %DAO ~ 27

N . %Peso
1 2 3 4 5 ADAO | “API S A R A
138 143 27,29 | 16,49 | 35,79 41,26 16,23 6,79
T (C) 125 130 135 26,99 | 16,36 | 36,24 30,63 20,10 13,04
120 125 130 135 27,18 116,50 | 36,60 30,51 19,96 12,93
115 120 125 130 135 | 27,16 | 16,56 | 36,76 30,49 19,91 12,89

Se observa que la calidad del DAO obtenido es muy similar para todos los casos, la
gravedad API y el porcentaje de saturados no presenta variacién significativa, lo mismo
que las fracciones de aromaticos, resinas y asfaltenos para un ntimero de etapas mayor que
2. Cuando se usan dos etapas, la fraccion de asfaltenos y resinas son menores que para un
nimero mayor de etapas, sin embargo, la temperatura en las etapas debe ser mayor que para
los otros casos. Con respecto a esto, la temperatura del domo no debe ser muy cercana a la
temperatura critica del disolvente ya que cuando la temperatura de extraccion se aproxima
a la temperatura critica del disolvente el %DAO cae rdpidamente y es menos soluble en el
disolvente, como se mostrd en analisis anteriores, lo que ocasiona que sea dificil mantener
una operacion en estado estable en esas condiciones [74]. Por lo anterior, aunque la opcién
de usar 2 etapas podria ser atractiva, operacionalmente puede que no sea la mejor opcion.

De lo anterior se puede concluir que el nimero de etapas no influye demasiado en la
calidad del DAO obtenido si se desea alcanzar un rendimiento igual a DAO, sin embargo,
debido a restricciones operativas del proceso el nimero de etapas debe ser mayor que 2.
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Para el segundo ejemplo, las condiciones de temperatura se eligieron para abarcar casi la
totalidad del intervalo estudiado en el equilibrio de fases de la Figura 2.7(a) pero teniendo en
cuenta que la temperatura del domo sea moderada, es decir, no muy cercana a la temperatura
critica del disolvente como se menciond antes. Las especificaciones de las torres evaluadas y
la calidad del DAO obtenido se muestran en la Tabla 2.5 y en la Figura 2.11.

Tabla 2.5 Especificaciones de las torres en etapas para simulacién

N Y%Peso
1 2 3 4 5 ADAO | “API S A R A
115 135 39,54 | 12,17 | 24,80 43,47 20,98 10,75
T (°C) 115 125 135 28,17 | 15,64 | 34,32 32,46 20,45 12,77
115 122 128 135 27,64 | 16,25 | 35,92 31,26 20,06 12,76
115 120 125 130 135 | 27,16 | 16,56 | 36,76 30,49 19,91 12,89
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Figura 2.11 Variacién de la calidad y %DAO con el nimero de etapas en el proceso de
desasfaltado.

Los resultados obtenidos de la variacién de la calidad y el %DAO con el nimero de
etapas indican que hay un incremento considerable en la calidad del DAO cuando se utilizan
mas de 2 etapas, aunque el %DAO disminuye. Ademas, la calidad y el %DAQO obtenido con
el uso de més de tres etapas muestra una tendencia a alcanzar un nivel donde no presenta
cambio y en este caso, con un numero maximo de 5 etapas se obtiene un DAO que mas alla
de estas etapas no incrementard significativamente su calidad. Las fracciones de resinas y
asfaltenos presentan una leve variacion con el incremento en el niimero de etapas usadas,
mientras que la fraccién de saturados se incrementa y la de aromaticos disminuye, por lo
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que el DAO obtenido es de mejor calidad a medida que se incrementa el niimero de etapas.
Los valores obtenidos para el %DAOQO y la calidad con un nimero de 5 etapas estd dentro del
intervalo reportado en la literatura para las operaciones comerciales, por lo que el modelo
implementado para estimar la calidad y el %DAO en una operacién por etapas se puede
considerar como una buena aproximacién.

En la Tabla 2.6 se muestra la comparacién del %DAO y la calidad obtenida si el proceso
se realizara a una sola etapa a cada una de las temperaturas de las etapas en la torre con
N=5.

Tabla 2.6 Comparacion de la operacién de desasfaltado con 5 etapas y 1 etapa de separacion
a diferentes temperaturas

N . %Peso

1 2 3 4 5 ADAO | “API S A R A

115 50,02 93 | 17,81 35,76 2559 20,84

120 46,70 98 | 19,11 36,76 24,90 19,22
T () 125 43,52 | 10,45 | 20,73 38,04 24,19 17,04

130 39,83 | 11,30 | 22,83 39,45 23,08 14,65

135 35,37 | 12,49 | 25,81 40,95 21,58 11,66

115 120 125 130 135 | 27,16 | 16,56 | 36,76 30,49 19,91 12,89

Se observa que el %DAO es mayor cuando se supone una sola etapa de operacion pero la
calidad es considerablemente mejor (refiriendose a la gravedad API y caracterizacion SARA)
cuando se opera en etapas, lo que justifica su uso teniendo en cuenta que el DAO se va a usar
en procesos posteriores de conversion donde la calidad de este es un pardmetro importante.

Por 1ltimo, en la Figura 2.12 se muestra las especificaciones completas de los productos
en un proceso de desasfaltado con N=5 etapas. Se observa que en el DAO se encuentran
casi en su totalidad las sustancias saturadas del residuo, ademas tiene poca concentracién
de asfaltenos con respecto al residuo; el DOA tiene una concentracion elevada de asfaltenos
y muy poca cantidad de saturados; las concentraciones de resinas son similares en ambas
fases a las del residuo mientras las concentraciones de los aromaticos es un poco mayor en
el DAO y menor en el DOA con respecto al residuo.

Con lo anterior, se puede concluir que el uso del proceso de desasfaltado para el pre-
tratamiento del residuo para obtener un aceite mas ligero y con cantidades bajas de asfaltenos
y por lo tanto, con menor cantidad de impurezas, con el objetivo de usarlo en otras unidades
de procesamiento es una buena opcion en las refinerias.
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2.3. Conclusiones

En este capitulo se presenté e implementé un método de célculo del equilibrio residuo-
disolvente basado en el equilibrio liquido-liquido usando termodindmica continua conjunta-
mente con una ecuacién de estado del tipo molecular (PHTC), con el cual se predice satisfac-
toriamente todos los comportamientos esperados para la separacion de la mezcla segin las
referencias a este proceso en la literatura. Es asi como las simplificaciones propuestas en el
calculo de los coeficientes de fugacidad por medio de la PHTC pueden considerarse validas.

También, se presento e implementd de forma satisfactoria un método en pseudo contra-
corriente de Hunter-Nash para modelar el tipo de equipos industriales que se operan en los
procesos de desasfaltado obteniendose resultados similares a los reportados en la literatura.

Finalmente, aunque el comportamiento de la mezcla residuo-disolvente sera diferente en
cada caso de estudio debido a la naturaleza especifica de cada residuo, la metodologia desa-
rrollada en este capitulo puede ser aplicada en todos los casos ajustando sélo los parametros
de interaccién binaria de la PHTC (k;;y v kj@)) o de la ecuacién de estado usada para
representar adecuadamente las propiedades del residuo.






Capitulo 3

Gasificacion

En este capitulo se realiza la descripcion general del proceso de gasificacion y se presenta
un método para la simulaciéon del proceso basado en el equilibrio quimico de las principales
reacciones involucradas.

3.1. Descripcién del proceso

Aunque el primer reporte de un proceso de gasificacién data de 1792 [77], en la industria
del petrdleo su uso es relativamente nuevo. La primera planta de gasificacién con coque como
materia prima formalmente reconocida empezé a funcionar en 1995 [78], y desde entonces es
una tecnologia que ha mostrado ser una opciéon de aprovechamiento de las fracciones extra-
pesadas de una refineria, en la mayoria de casos coque, sin embargo, en este tipo de proceso
también es posible utilizar como materia prima asfalto o residuo de vacio directamente
[77-80]. En la Figura 3.1 se muestra un diagrama simplificado del proceso de gasificacién en
una refineria.

La gasificacion es un proceso para convertir materiales ricos en carbono en gas de sintesis
(Hy, CO, COy y CH, principalmente), mediante la reaccién del carbono con oxigeno, vapor
de agua, diéxido de carbono, o una mezcla de estos gases a temperaturas de 700 °C o
superiores. Una vez que el material es convertido a los productos gaseosos, las sustancias
indeseables como compuestos azufrados y ceniza pueden ser removidos del gas. A diferencia
del proceso de combustién, el cual trabaja con exceso de aire, el proceso de gasificacion opera
a condiciones sub-estequiométicas, generalmente 35 % o menos del O, tedrico requerido para
combustion completa. El gas de sintesis puede ser utilizado para generar electricidad y calor o
como materia prima para la sintesis de quimicos, combustibles liquidos, u otros combustibles
tales como Hidrégeno [77]. Especificamente en la refineria los productos derivados del gas
de sintesis incluyen vapor, Hidrégeno, electricidad, quimicos (metanol, amoniaco, etc.), y
combustibles liquidos por sintesis de Fisher-Tropsch, etc. Otra de las ventajas de la utilizacién
de la gasificacion de residuo o coque, es que sus productos poseen baja cantidad de impurezas,
y que principalmente estan en forma de HyS y metales en las cenizas, los cuales se pueden
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Figura 3.1 Diagrama de flujo simplificado del proceso de gasificacion

separar facilmente [77].

En la literatura se pueden encontrar estudios amplios del proceso de gasificacién de
diversas materias primas y las diferentes tecnologias y configuraciones de gasificadores para
obtener la mayor cantidad de gas de sintesis de acuerdo al material rico en carbon utilizado
como materia prima [77,78,81-85].

3.2. Modelo del gasificador

La materia prima sufre tres tipos de transformaciones quimicas: volatilizacion y pirdlisis
o desintegracién térmica de la materia prima, oxidacién o combustién de los productos de la
pirélisis, y reduccion o reaccién entre los productos de la pirdlisis y combustién. Estos tres
procesos ocurren de manera simultanea, aunque los dos primeros ocurren casi de manera
instantanea al ingreso del gasificador, por lo que la composicién del gas de sintesis es dada
por el nivel de conversién en la etapa de reduccién. Asi, el proceso de gasificaciéon se puede
analizar como un proceso en dos etapas, una primera etapa de pirdlisis y combustion y
una segunda etapa de reduccion. Las principales reacciones en el proceso de gasificacion se
presentan en la Tabla 3.1 [77,82,83].

En la etapa de pirdlisis el carbon es el solido que consiste de material organico e inorganico
y posee una concentracion de carbono mas alta que la materia prima, en este caso el residuo,
y los gases pueden incluir HyO, Hy, Ny, Oy, CO,, CO, CHy4, HyS, NH3, CoHg v en menor
medida hidrocarburos como acetileno, olefinas, aromaticos y alquitran. Por lo tanto pueden
ocurrir otras reacciones como la combustién de metano, reacciéon de sulfuro de hidrégeno
con el diéxido de carbono, produccién de NO,, y amoniaco, sin embargo, debido a la baja
concentracion de oxigeno, de metano, de sulfuro de hidrégeno y de amoniaco, éstas no son
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Tabla 3.1 Principales reacciones en el proceso de gasificacion
Pirdlisis Residuo — Carbén + Gases
Ces) + 3025 = COgy)
Cs) + Oz(g) = COxq)
Ha(g) + 302 = H20¢y)
CO(g) + %Og(g) — COg(g)
Reaccién de metanacion | C) + 2Hyg) = CHyy
Reaccién de Boudouard | Cg) + COgg) = 2CO

Cs) + HaO(g) = COrg) + Hay)
C(s) + 2H20(g) — COQ(g) + 2H2(g)
COg) + HaO(g) = COxg) + Haq)
CHagg) + HyOgg) = COrq) + 3Ha(q)

Combustién

Reformado con vapor

importantes.

Un modelo comunmente utilizado para la simulacién del proceso de gasificacion tiene
en cuenta el equilibrio termodinamico de las reacciones involucradas en el proceso para cal-
cular la produccién y composicién del gas de sintesis [82,83]. Las reacciones de pirdlisis y
de combustién son irreversibles, mientras que las reacciones de metanacién, de Boudouard
y de reformado con vapor son reacciones de equilibrio. Al realizar un analisis de indepen-
dencia lineal de las reacciones reversibles de la Tabla 3.1, sélo 5 son independientes, asi, la
composicion del gas de sintesis estd dada por el equilibrio simultaneo de las reacciones:

C+CO; = 2CO

C+2H, = CH,y
C+H,O = CO+H,
CO+H,O = CO,+H,
CHs+ H,O = CO + 3H,0

~~ ~~ —~ —~
L = W NN =
—_— — ~— ~— ~—

En este trabajo se utilizé para el célculo del equilibrio la ecuacién (3.6) que relaciona la
definicion de la constante de equilibrio por las actividades de las sustancias y su relacién con
la temperatura por la ecuacién de Van “t Hoff. Es necesario entonces calcular la constante
de equilibrio de las reacciones 3.1 a 3.5. Partiendo de [40]:

& AGY
K = Hal’-’i = exp (— T) (3.6)
paley RT

El célculo de la constante de equilibrio se realiza mediante la energia de Gibbs de reaccion
usando el procedimiento presentado en la referencia [40]. Para todas las sustancias involu-

cradas en estas reacciones las constantes para el calculo de la capacidad calorifica a presion
constante, energias de gibbs de formacién y entalpias de formacién se tomaron de la referen-
cia [35]. En la Figura 3.2 se muestra el célculo de las constantes de equilibrio y su variacién
con respecto a la temperatura.
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Figura 3.2 K calculadas para las principales reacciones en el proceso de gasificacién

Se observa que la produccién de monéxido de carbono e Hidrégeno se favorecen a tempe-
raturas altas, mientras que la produccién de metano se favorece a temperaturas mas bajas;
sin embargo, a temperaturas bajas es posible tener residuos de carbén que no reacciona y
ya que el objetivo del proceso de gasificacién es producir la mayor cantidad de hidrégeno,
mondxido de carbono y metano (los gases mas importantes por su utilizacién como combus-
tible o materia prima en la sintesis de combustibles liquidos), con la menor produccién de
carbono, el proceso de gasificacién siempre se opera a temperaturas altas a pesar de tener
una influencia negativa en la produccién de metano.

En esta trabajo se implementé una modificaciéon de las rutinas de cédlculo presentadas
en [83,86-88] para el calculo de las composiciones del gas de sintesis utilizando el equilibrio
de las reacciones involucradas. El proceso de gasificacién de residuo se puede representar con
el diagrama de la Figura 3.3. Para representar el proceso de gasificacién y realizar el balance
de materia se plantea la siguiente ecuacion:

CH,05S.N, + eHy0 + f (02 + %N2) _

0,21
7’L1H2 + HQCO + n3002 + 7’L4HQO + 7”L5CH4 + nGHQS + 7’L7N2 + ngC (37)

Donde CH,O,S.Ny es la representacién quimica o férmula condensada del residuo obte-
nida de la composicion elemental libre de cenizas y humedad. a, b, ¢ y d son las relaciones
molares H/C, O/C, S/C y N/C respectivamente. e es la relacién molar HyO/residuo inclu-
yendo la humedad del residuo y f es la relacién molar de aire u oxigeno a residuo segin
se alimente aire u oxigeno puro. Las moles del residuo se calculan segin la masa total ali-
mentada de residuo y la formula condensada en base libre de cenizas calculada del analisis
elemental.
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Figura 3.3 Diagrama de flujo esquematico de gasificacion de residuo

El balance de materia es entonces:
(n—mn,) M =0 (3.8)

Donde M es la matriz atémica:

C H O S N
Residuo[1 a b ¢ d]
Os 0O 0 2 0 0
N, 0 0 0 0 2
H,O 0 2 1 0 O
H, 0O 2 0 0 0
-M .
CO 1 01 0 O (3.9)
COs 1 0 2 0 O
CH,4 1 4 0 0 O
H,S 0 2 0 1 0
C |1 0 0 0 0]
Y n y ng son los vectores del niimero de moles finales e iniciales de las sustancias respec-
tivamente:
n= [nrosidum n027 nN27 nHzO7 nH27 nco, n0027 nCH47 nHQS7 nC]T (310)

La relacion del balance de materia y el equilibrio de las reacciones estd dado por la
actividad de las sustancias, a;, y es calculada de la definicién [40]:

_ ki
G

La fugacidad es calculada de fl = yiqgiP . Si se toma como estado de referencia la sustancia

a (3.11)

pura como gas ideal a 1 bar, la fugacidad en el estado estandar, f?, es igual a 1 bar. Para el
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calculo del coeficiente de fugacidad, gzgi, se utilizo la ecuacion de estado de Peng-Robinson [36]
y las constantes criticas para todas las sustancias fueron tomadas de [35].
Para el carbono, la actividad puede ser calculada de la relacién [86]:

ac = exp (%) (3.12)

Para el volumen molar del carbén se tomé un valor de densidad de pc = 2,26 g/cm?.

Hasta aqui es posible realizar el calculo de un gasificador isotérmico; sin embargo en la
practica lo més comun es operacién adiabatica. Para esto es necesario tener en cuenta el
balance de energia en el gasificador. El balance de energia para el sistema es:

Hent - Hsal + Q (313)

Donde Q es la pérdida de calor a los alrededores y la entalpia de las corrientes se calculan
como una mezcla ideal: n7h, donde h es el vector de entalpias de las sustancias:

h == [hresidum h'027 thu hH207 thu hCO7 h’COz? hCH47 thS7 h’C]T (314>

y la entalpia de cada sustancia se calcula de:

T
h = AR +/deT (3.15)

Tr

La temperatura de las corrientes de entrada para todos los casos se fijé igual a 25 °C.
Datos para el cédlculo de la capacidad calorifica a presién constante y entalpias de formacién
se tomaron de [35]. Para el cdlculo de la entalpia de formacién del residuo se plantea la
reacciéon de combustién completa del residuo (en base seca) con alimentacién estequiométrica
de oxigeno 3.16:

CH,O0pSNg+ (144 =2+ c+2) Oy = CO; + 2H,0 + ¢SO, 4+ dNO (3.16)
y por la ley de Hess se calcula la entalpia de formacién del residuo:
Ah?,CHaObSCNd — LHV _'_ Ah?,COQ _'_ %Ah;7H20 _'_ CAh’?,SOQ + dAh’?,NO (317)

LHYV es el calor de combustion de la reacciéon 3.16 y corresponde al valor bajo de calen-
tamiento!. El LHV puede ser calculado si se conoce el valor alto de calentamiento HHV?,
que es el calor liberado por la combustion completa y estequiométrica del combustible mas
el calor liberado por la condensacién del agua producida en dicha combustion. En este caso

'De sus siglas en ingles: Low Heating Value
2De sus siglas en ingles: High Heating Value
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se supone que durante la combustién todo el hidrégeno contenido en el residuo se convierte
en agua (3.16). E1 LHV se célcula entonces de 3.18:

LHV = (HHV — 9GS0 AHT ) P My (3.18)

El peso molecular del residuo se calcula de la formula condensada CH,O,S.N4. Para
el calculo de HHV existe un amplio nimero de correlaciones que utilizan la composicién
elemental del combustible [89], particularmente la correlacién 3.19 se puede usar con el
residuo:

HHV = 349,1( %C) + 1178,3( %H) — 103,4( %0)
+100,5( %S) — 15,1( %N) — 21,1( %Cenizas) (3.19)

Donde HHV estd en kJ/kg. Con las ecuaciones 3.17, 3.18 y 3.19 se calcula entonces el
calor de formacion del residuo.

3.2.1. Método de solucion

Los datos de entrada son el anélsis elemental del residuo, los flujos de residuo, aire o
oxigeno y agua, y la presion de operacion. Ademas, si se supone condiciéon de operacion
no adiabética la temperatura de salida o el flujo de calor Q. Por el contrario, si se supone
condicion de operacion adiabatica, la temperatura de salida es otra variable adicional.

Segtn la descripcién del proceso de gasificacion, el modelo se puede resolver en dos etapas
(ver secci6én 3.2): Una primera etapa donde ocurren las reacciones con el carbon (reacciones
3.1, 3.2 y 3.3), y una segunda etapa donde ocurren las reacciones de reduccién en la fase
gas (reacciones 3.4 y 3.5). Asi, en la primera etapa se determina la cantidad de carbono que
reacciona y en la segunda se determina la composicion del gas de sintesis.

En la primera etapa se puede definir una conversiéon de carbono con base a 1 mol de
alimentacién de residuo (ver ecuacién 3.7):

To = Ny +ng + ns (3.20)

A continuacién se describe el método de soluciéon para un gasificador no adiabatico y
adiabatico.

a) Modelo no adiabatico
Etapa I. Se calcula la conversion de carbono.

Se resuelve el sistema de ecuaciones no lineal:

f(X) =0 (3.21)
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donde: X = [nl,ng,ng,n4,n5,n6,n7,n8]T y f = [fBMT feqT]T. fem son los 5 balances
elementales (ver ecuacién 3.2) y foq son las 3 relaciones de equilibrio de las reacciones 3.1,
3.2 y 3.3. La etapa I es un sistema no lineal de 8 ecuaciones con 8 incognitas; se utiliza el
método Newton-Raphson para su solucion.

Etapa II. Se calcula la composicion del gas de sintesis.

Se resuelve el sistema de ecuaciones no lineal:
f(X)=0 (3.22)

donde: X = [ny, ng, ns, n4,n5]T yf = [fBMT feqT]T. fem son los 3 balances elementales
para C, Hy O (ver ecuacién 3.2) ya que el Sy el N son inertes en esta etapa; y foq son las
2 relaciones de equilibrio de las reacciones 3.4 y 3.5. La etapa II es un sistema no lineal de
5 ecuaciones con H incégnitas; se utiliza un método Newton-Raphson para su solucién.

b) Modelo adiabético

En este caso, la temperatura del gasificador es desconocida. La solucion del modelo de
gasificador es:

Paso 1. Se soluciona el modelo del gasificador no adiabatico.

Se supone una temperatura del gasificador y con ésta, se soluciona el modelo no adiabati-
co.

Paso 2. Calculo del balance de energia del gasificador.

Con los flujos de las sustancias calculadas en el paso 1 se resuelve el balance de energia
(ecuacién 3.13) para la temperatura; en este caso @ = 0. Se utiliza un Newton-Raphson para
esto. Si la temperatura calculada es igual a la supuesta en el paso 1, esta es la solucién, de
lo contrario, se supone otra temperatura y se regresa al paso 1. La suposicion de la nueva
temperatura se realiza también por el método de Newton-Raphson.

3.3. Resultados del proceso de gasificacion de residuo

A continuacién se presentan los principales resultados para el proceso de gasificacién de
un residuo con las propiedades y caracterizacién dadas por la Tabla 2.1 y con el analisis
proximal y ultimo presentado en la Tabla 3.2 [14].

Tabla 3.2 Propiedades de un residuo para el proceso de gasificacién
(a) Andlisis proximal ( %P) (b) Anélisis tltimo ( %P)
Volatiles | Humedad | Cenizas C H O S N

99,04 0,0 0,96 82,86 | 10,01 | 0,21 | 6,16 | 0,76




Gasificacién 53

En la Figura 3.4 se muestra el efecto de la temperatura y presién sobre la conversion de

Oy H>O
residuo y residuo

carbono con relaciones de oxigeno y agua al alimento fijas ( en peso).

xc 0.8r

0.7}
0.6

/ —— P =70 bar

/ = ==P =7 bar
05 ‘ ‘ ‘ ‘

1000 1200 1400 1600 1800 2000
Temperatura [=] K

Figura 3.4 Efecto de T'y P sobre la conversién de carbono (z¢) a 222-=0,3 y —22_—0,815

residuo residuo

Como se esperaba, y de acuerdo al equilibrio de las reacciones involucradas, a tempera-
turas altas se favorece la conversion de carbono; para las dos presiones evaluadas los niveles
de conversion son elevados, aunque a presiones altas los niveles de conversiéon son mayores y
practicamente igual a 1, por lo que para procesos isotérmicos las temperaturas y presiones
elevadas son adecuadas para alcanzar niveles de conversiéon altos.

En la Figura 3.5 se muestra la variacién de la composicién (molar y en peso) de los gases
de salida a las condiciones de la Figura 3.4. En general, la variacién de las composiciones es
similar para las condiciones de temperatura y presion estudiadas, donde la produccién del gas
de sintesis se favorece a temperaturas altas. Observando las Figuras 3.5(a) y (c) (los perfiles
de composicién molar) se encuentra que las composiciones del gas de salida son altas en
Hidrégeno y monodxido de carbono y muy bajas en las otras sustancias a temperaturas altas,
y a presiones moderadas este comportamiento es méas marcado; sin embargo, al examinar
los perfiles en base en peso (Figuras 3.5(b) y (d)), por la diferencia en pesos moleculares de
las sustancias, a temperaturas altas el gas de salida tendrda una composiciéon en monoxido
de carbono mucho mayor que las otras sustancias, siendo la composicion de Hidrogeno el
segundo valor de importancia pero con porcentajes esperados de £6 % en peso. De aqui,
podemos definir un pardmetro de rendimiento (Y), que relaciona la cantidad de carbono
presente en el monoxido de carbono con referencia a la cantidad alimentada al proceso de
gasificacion y que proviene del residuo. Este pardmetro es muy conveniente ya que el CO
por cantidad e importancia es el principal compuesto producido. Asi, Y es igual a:
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Yo = X100 (3.23)

Masa de carbono en el residuo

En la Figura 3.6 se muestra la variacion de Y para las condiciones de la Figura 3.4.
Se observa, como se esperaba de los resultados anteriores, que el rendimiento de carbono
del residuo a monéxido de carbono se incrementa con la temperatura, es un poco mayor a
presiones moderadas, y es muy poximo a 1 a temperaturas elevadas.

Asi, en los procesos de gasificacién se opta por temperaturas altas de operacién y presio-
nes aunque moderadas, mayores que la atmosférica para asegurar conversiones elevadas de
carbono y composiciones altas de monoxido de carbono, con algo de hidrégeno y muy poca
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cantidad de otras sustancias; es decir, una produccion elevada de CO, importante materia
prima para otros procesos de transformacion en la refineria o como combustible.
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Figura 3.6 Efecto de T'y P sobre el rendimiento de C a CO (Yg) a 229-—03y —92_—(,815

residuo residuo

En la Figura 3.7 se muestra la influencia del oxigeno y el agua en el proceso de gasifi-
cacién. Se observa que en ambos casos, cuando se incrementa la relacion de oxigeno y agua
se incrementa la conversiéon de carbono (Figuras 3.7(a) y (b)), sin embargo, se necesitan
relaciones mas altas de oxigeno para alcanzar conversiones de carbono de 1, mientras que
con relaciones bajas de agua ya se alcanza este nivel de conversion. La eficiencia de carbono
a CO tiene un comportamiento similar a la conversién de carbono cuando se incrementa la
relacion de oxigeno, y es maxima cuando la conversién es 1, mientras que cuando la relacién
de agua se incrementa, la eficiencia se incrementa hasta un maximo para después decaer; este
cambio de comportamiento en la eficiencia sucede cuando la relacién de agua toma valores
cercanos para el cual se alcanza conversiéon 1. Ademds, en ambos casos la composicion del
gas de sintesis es mayoritariamente mondxido de carbono, y de acuerdo a lo anterior, con
valores maximos cuando la eficiencia es maxima (Figuras 3.7(b) y (d)). Asi, con relaciones
bajas de agua y altas de oxigeno, que aseguren conversion de carbono de 1 y en el caso de
oxigeno estequiométricamente mas bajas para evitar condiciones de combustién completa,
se alcanzaran las eficiencias maximas de carbono en el residuo a CO en el producto.

Los ejemplos anteriores corresponden a gasificadores en régimen no adiabatico, y aunque
en la practica estos son operados adiabaticamente, su analisis es pertinente para ver la
influencia de las condiciones de operacion mas importantes en los gasificadores. En las figuras
3.8 y 3.9 se muestra la influencia de la presién y las relaciones de alimentacion de agua y
oxigeno sobre la temperatura y la producion del gas de sintesis en un gasificador adibatico.

A relaciones fijas de agua y oxigeno cuando se incrementa la presion, siempre se incre-
menta la temperatura (Figuras 3.8 (a)).
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Se observa ademas que hay una influencia mayor de la relacién de agua sobre la tem-
peratura, alcanzado temperaturas més bajas a relaciones altas de agua. Para oxigeno, esta
influencia es un poco menor, donde a relaciones bajas de oxigeno ademéas de una relacion
mayor de agua, la temperatura es menor de acuerdo a la Figura 3.8(a). Como en el caso
isotérmico, a relaciones bajas de oxigeno no se alcanza conversién completa de carbono, mien-
tras que para relaciones de agua menores ya se alcanza conversiones de 1 (Figura 3.8(b)).
El rendimiento de carbono a monodxido de carbono, a medida que se incrementa la pre-
sién a relaciones de oxigeno y agua fijas siempre disminuye (Figura 3.8(c)), sin embargo,
el rendimiento siempre es mayor a relaciones altas de oxigeno y menores de agua, pero que
garanticen conversién completa de carbono. En la Figura 3.8 (d) se observa que la composi-
cién del gas de sintesis no se ve muy afectada con el incremento de la presion; sin embargo,
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la composiciéon de monoxido de carbono decrece ligeramente con el aumento en la presion.
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En las Figuras 3.9 y 3.10 se aprecia mejor la influencia de las relaciones de oxigeno y
agua en la operacion adiabatica.

A medida que se incrementa la relacién de oxigeno, se incrementa la temperatura, la
conversién de carbono y el rendimiento de carbono a CO (Figuras 3.9(a), (b) v (c)); en
este caso, con relaciones cercanas a 1 se obtienen los valores maximos de conversién y rendi-
mientos elevados. En la Figura 3.9(d) se aprecia como la composicién del gas de sintesis se
enriquece en CO a medida que crece la relacion de oxigeno obteniendose a relaciones altas,
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composiciones muy bajas de las otras sustancias.
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En cuanto a la variacion de la relacién de agua, a medida que se incrementa, la conversién
de carbono aumenta alcanzado la maxima conversién a valores bajos de esta relacion (Figura
3.10(a)), disminuye la temperatura de operacién del proceso adiabatico (Figura 3.10(b))
y la eficiencia de carbono a CO, a relaciones bajas sube hasta alcanzar un maximo para
después decaer a medida que se incrementra la relacién (Figura 3.10(c)). Una consecuencia
de lo anterior es la variacion de la composicion del gas de sintesis a medida que se incrementa
la relacién de agua (Figura 3.10(d)), la concentracién méaxima de CO se alcanza a valores
bajos de la relacion de agua.

Segun lo anterior, como se analizd en el caso isotérmico, las mejores condiciones de ope-
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racion en un gasificador es operarlo a presiones moderadas pero mayores que la atmosferica
(20-30 bar), relaciones bajas de agua y altas de oxigeno (que aseguren conversién completa
de carbono y en el caso de oxigeno relaciones estequiométricamente mas bajas para evitar

condiciones de combustién completa).
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Experimentalmente se ha encontrado que sélo parte del agua en el sistema contribuye
a las reacciones, por lo que una cantidad de agua es inerte en el modelo de equilibrio; esto
se debe a muchos factores entre los que estan la reactividad del carbén (coque), el tamafio
de particula, diseno del equipo y tiempos de residencia [77,82]. Diversos trabajos donde
implementan modelos de equilibrio para gasificadores introducen un término para corregir
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esto, sin embargo, es un término empirico y particular a cada caso [86,88]. Para tener en
cuenta este efecto, es necesario implementar un modelo méas riguroso para el gasificador
donde incluya la transferencia de masa y calor y un modelo cinético para las reacciones
involucradas. Sin embargo, para el objetivo de esta investigacion, estos resultados sirven
como base para el analisis de este proceso.

3.4. Conclusiones

En este capitulo se presenté un modelo basado en el equilibrio quimico para analizar el
proceso de gasificacién. Se encontré que a presiones moderadas, relaciones altas de oxigeno
y bajas de agua se favorece la produccion de gas de sintesis.

Ademas, el comportamiento que se observa en cada una de las Figuras de este capitulo
va a ser similar para cualquier tipo de residuo en un proceso de gasificacion y solo presentara
algunas variaciones segiin su analisis elemental.



Capitulo 4

Procesos de desintegracion térmica

En este capitulo se realiza una breve descripcién de los procesos de desintegracion térmica,
coquizacion retardada y reduccion de viscosidad, y se presenta un modelo para su simulacion
comunmente utilizado, perteneciente al tipo de agrupamiento o lumping temprano [14].

4.1. Descripcion del proceso

La desintegracion térmica del residuo se efectiia a temperaturas entre 400 a 530 °C para
obtener productos liquidos més ligeros y coque. En el proceso de reduccién de viscosidad los
productos liquidos son altamente olefinicos, aromaticos y tienen contenido alto de azufre,
por lo que requieren un hidroprocesamiento para mejorar sus propiedades, mientras que en el
proceso de coquizacién que se opera a tiempos de residencia mucho mayores que en el proceso
de reduccién de viscosidad para la generacion de coque, los productos liquidos y gaseosos
poseen caracteristicas similares al proceso de reduccién de viscosidad excepto que con un
contenido de azufre méas bajo debido a que la mayor cantidad queda en el coque [9,11,14,37].

Como se describi6 en la seccion 2.1.1 las resinas y asfaltenos (poliaromadticos) forman
agregados de moléculas que rodeados de las sustancias de menor peso molecular crean una
emulsion estable; en los procesos de desintegracion térmica se incrementan las sustancias
de menor peso molecular (olefinicos) y se induce la generacién de compuestos aromdticos
y poliarométicos de mayor peso molecular (coque) con tiempos de residencia altos, por lo
que la estabilidad del residuo disminuye. Es por esto que en el proceso de reduccion de
viscosidad para inhibir la generacién de coque y no afectar la estabilidad del aceite y evitar
la precipitacién de asfaltenos se opera a tiempos de residencia bajos limitando la conversion,
mientras en el proceso de coquizaciéon retardada el principal objetivo es la generacién de
coque por lo que el tiempo de residencia es mayor.

El proceso de reduccion de viscosidad, utilizado originalmente para reducir la viscosidad
del residuo para las aplicaciones del aceite combustible pesado, convierte solo lo suficiente
para obtener 20 a 30 % de liquidos mads livianos. Por sus limitaciones a la conversién es-
te proceso de mejoramiento es el menos utilizado [11,14]. En la Figura 4.1 se muestran
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los diagramas de flujo simplificado de los 2 tipos de procesos de reduccién de viscosidad

TG“ rGas

existentes.

| »~Nafta |— > Nafta
Fraccionador Fraccionador

%—é
Calentador —
Residuo
Soaker
Aceite C i Aceite C

Pesado Calentador Pesado

(a) Coil (b) Soaker

| — > Gaséleo

Figura 4.1 Diagrama de flujo simplificado del proceso de reduccién de viscosidad

La carga ingresa a un calentador y se calienta a la temperatura deseada. En el proceso
cotl la temperatura de salida del calentador es entre 473 a 500 °C, mientras que en el proceso
soaker la temperatura de salida del calentador es mas baja, entre 424 y 443 °C. El tiempo de
reaccién en el proceso coil es de 1 a 3 minutos y en el proceso soaker el tiempo de residencia
es mayor ya que la corriente de salida del horno pasa a través de otro tanque donde sigue
la reaccion por méas tiempo. En ambos casos, para inhibir la reaccién de desintegracion la
corriente de salida es enfriada por contacto directo con gaséleo o por los fondos de la torre.
La presién es un parametro importante de disefio y varia de 5170 kPa para fase liquida y de
690 a 2070 kPa para procesos con 20 a 40 % de vaporizacion a la salida del horno.

Para los dos procesos, los rendimientos de los productos y sus propiedades son similares,
pero la operacion del proceso soaker con temperaturas mas bajas en el horno tiene la ventaja
de menor consumo de energia, sin embargo, debido a un mayor tiempo de residencia antes
del enfriamiento hacen que la formacién de coque en cantidades pequenas sea inevitable, lo
que es una desventaja con respecto al proceso coil.

Las propiedades de los productos varian con la conversiéon y las caracteristicas de la
materia prima, sin embargo, algunas propiedades, como el indice de cetano y el nimero de
octano son muy cercanos a las cantidades del alimento, y otras, como la densidad y viscosidad
del gasoleo son relativamente independientes tanto de la conversiéon y las propiedades de la
materia prima [11].

El proceso de coquizacién retardada es el proceso de conversion de residuo mas comun. En
la Figura 4.2 se muestra un diagrama simplificado [14]. Consiste de un calentador seguido de
dos tanques altos aislados. El residuo caliente proveniente del horno es alimentado al fondo
de uno de los tanques donde el coque se acumula mientras los liquidos volatiles y gases salen
por el tope del tanque al fraccionador. Cuando el coque llena el tanque, el residuo caliente
es alimentado al fondo del otro tanque mientras el coque es enfriado para ser removido.
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El coque es retirado del proceso para su utilizacién en otros procesos en la refineria como
gasificacion, y el producto liquido es usualmente reciclado al coquizador después de remover
los productos liquidos més ligeros en el fraccionador. Estos productos son utilizados en otros
procesos de conversion en la refineria para obtener combustibles de mayor calidad. Existen
tres tipos de procesos de coquizacion: retardada, fluida y flexzicoker, siendo el proceso de

coquizacién retardada el méas utilizado [11,14].

Nafta
Tanques de
Coque
———— > Gasoleo ligero
| | — c pesad
Resid H M
[ EE J—L Fraccionador
\
cohue =]

Calentador

Figura 4.2 Diagrama de flujo simplificado del proceso de coquizacion retardada.

El coque posee bajo contenido de hidrégeno, alto contenido de heteroatomos y alto con-
tenido de residuo de carbén conradson. Recientemente se ha dicho que este tipo de proceso
debe ser llamado de rechazo de veneno de catalizadores mas que de rechazo de carbom, ya
que en todos los casos, el objetivo es mejorar la calidad de los liquidos para un posterior
procesamiento catalitico, ademas, en muchos casos el conténido de carbén del residuo, el
coque y el producto liquido son similares [14].

En la literatura hay extensas revisiones sobre los procesos de desintegracién térmica,
reduccién de viscosidad y coquizacién retardada, en cuanto a las especificaciones, condiciones
de operacién y rangos de variacién de los productos obtenidos [6,9,11,14,90].

4.1.1. Mecanismo de la desintegracion térmica

Un diagrama esquematico de las trayectorias de reaccién segin las fracciones SARA se
muestran en la Figura 4.3 [9].

Debido a las temperaturas de proceso manejadas (menores de 500 °C) se supone que las
reacciones ocurren principalmente en la fase liquida. El fenénemo fisico de la desintegracién
térmica de hidrocarburos es por medio de un mecanismo de radicales libres en el cual se
pueden distinguir 3 etapas de reaccién principales [91,92]:
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Figura 4.3 Trayectorias de reaccién para las fracciones SARA en la desintegracién térmica.

1. Reacciones de iniciaciéon: S, — R? + R} _ .
2. Reacciones de propagacion:

a) Reacciones de descomposicién de radicales: R® — O, + R?_ ..

b) Reacciones de abstraccién de hidrégeno (H-abstracciones):
R® + R:H — R,H + RE.

¢) Reacciones de isomerizacién de radicales: i-R$ — j-Rs.

3. Reacciones de terminacién: Ry + Ry, — Spim.

En la etapa de iniciacién ocurren las reacciones de desintegracién de moléculas a radicales,
en la etapa de terminacion ocurren las reacciones de formacién de las fracciones pesadas y
productos como el coque y en la descomposicién de radicales las de formacion de los productos
olefinicos.

Por ejemplo, para el proceso de desintegracion térmica para una molécula lineal de 8
carbonos, suponiendo que los radicales producidos en la etapa de iniciacion se descompo-
nen inmediatamente por las reacciones de isomerizacién, descomposiciéon y abstracion, es
decir, los radicales no interaccionan entre si o con otras moléculas del residuo, el niimero de
reacciones es de 54. Es por esto que el modelamiento de este tipo de procesos es una tarea
compleja debido a la cantidad y complejidad de las sustancias que forman las fracciones del
petréleo y que hacen que el nimero de reacciones involucradas sea enorme y la identifica-
cion de las trayectorias de reaccion para cada compuesto requiere de una alta capacidad de
procesamiento. Asi, un cierto grado de simplificacién es necesario.
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En general, el objetivo en este tipo de modelos es reducir siempre el niimero de com-
ponentes por agrupamiento o lumping y consiste en caracterizar el residuo en grupos de
sustancias de acuerdo a caracteristicas estructurales y funcionales y en estos grupos, pseudo-
componentes que los representan para proponer sus trayectorias de reaccién. Se puede iden-
tificar dos aproximaciones para el agrupamiento [93]:

» Agrupamiento temprano: Esta aproximacion consiste en seleccionar grupos o lumps
de acuerdo a los cortes de destilacién (gas, nafta, gasoleo, etc.) o de acuerdo a grupos de
sustancias por consideraciones funcionales (saturados, olefinas, poliarométicos, etc.),
y en cada uno de estos uno o varios pseudo-componentes para proponer trayectorias
de reaccion. La mayoria de modelos cinéticos encontrados en la literatura para la
desintegracion térmica pertenecen a este tipo, [94-96] son algunos ejemplos.

El agrupamiento basado sobre este tipo de andlisis reduce considerablemente el niimero
de componentes y puede ser usado para generar un modelo cinético con pocos parame-
tros. El problema con este tipo de modelos es que frecuentemente depende de la com-
posiciéon de la materia prima convertida, y en este caso, es necesario tener un banco
de datos experimentales amplio para obtener una serie de parametros cinéticos depen-
dientes de la composicion de la materia prima. Ademds, siempre que se intente refinar
el modelo subdividiendo los grupos el nimero de constantes cinéticas se incrementa y
sera necesario mas informacién experimental.

» Agrupamiento tardio: En esta aproximacién se seleccionan primero una serie de
pseudo-componentes para generar una red completa de etapas elementales de acuerdo
al mecanismo de radicales libres para después, con algunas suposiciones por ejemplo
de conversiéon completa de productos intermedios, o de descomposicién completa de
radicales arriba de una cierta longitud de cadena, presentar un modelo compacto de
reacciones para la transformacion de los pseudo-componentes. Asi, el modelo arroja
grupos o lumps de reacciones. Las constantes cinéticas para cada una de las reaccio-
nes son calculadas a partir de los principios de la cinética termoquimica por lo que
no dependen de la naturaleza de la materia prima, sin embargo, para representar de
manera aproximada todas las transformaciones ocurridas es necesario tomar una gran
cantidad de pseudo-componentes que representen las caracteristicas de la materia pri-
ma, por ejemplo hasta 450 pseudo-componentes para generar hasta 1600 reacciones
en el caso del proceso de reduccién de viscosidad [97]. Este tipo de modelos requie-
re de una gran cantidad de procesamiento. En [92,97-99] se presentan en detalle la
implementacién de este tipo de modelos.

Entonces, si los objetivos del anélisis del proceso de desintegracion térmica es investigar
rutas de transformacién o formacion de algunas sustancias, los modelos de agrupamiento
tardio son los mas adecuados, mientras si lo que se quiere es estudiar de forma aproximada
los rendimientos del proceso para andlisis basico de procesos, los modelos de agrupamiento
temprano son mas ttiles.
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Cuando se estudian los procesos de desintegracién térmica por separado, en los modelos
para el proceso de reduccién de viscosidad debido a las bajas conversiones en que se opera
para evitar la precipitacién de asfaltenos por lo general (tanto de agrupamiento temprano
y tardio), se omiten las reacciones de los compuestos de tipo poliarométicos que generan
sustancias de mayor peso molecular como el coque, asi, solo se toma la transformacion de
sustancias saturadas y aromaticos a compuestos de menor peso molecular y compuestos
olefinicos. Con esta simplificacién es posible encontrar en la literatura una gran variedad de
modelos cinéticos del tipo de agrupamiento temprano que permiten calcular rendimientos
del proceso de una forma aproximada y que son bastante tutiles para el andlisis de procesos.
Sin embargo, ya que el modelo no tiene en cuenta la formacién de sustancias mas pesadas,
calcular el tiempo donde se precipitan los asfaltenos y comienza la formacién de coque, una
variable muy importante en el analisis de los procesos de reduccion de viscosidad, se debe
realizar por otros medios que generan una dificultad adicional al tener que aproximar por
algiin método parametros para predecir la estabilidad del residuo. En este caso, parametros
de solubilidad, el valor de peptizacén o del xyleno equivalente, son los parametros mas usados.

Para los procesos de coquizacién retardada se debe tener en cuenta la transformacion de
las sustancias mas pesadas y poliaromaticos a coque, por lo que los modelos de agrupamiento
tardio son mas complejos que en el caso de reduccion de viscosidad. Para este tipo de procesos
los modelos més comunes que se encuentran en la literatura son del tipo de agrupamiento
temprano.

Abstraccién de
VZ #  Hidrégeno
Descomposicién | @

térmica Asfaltenos

Residuo
Conversién
a Ha R g a limitada por las
S Ha SeparaCIOn micelas de asfaltenos
R R pI‘eClpltdClOIl Asfaltenos
Formacién de

Coque

Figura 4.4 Trayectorias de reaccién para los agregados de asfaltenos en la desintegracién térmica.
Asfaltenos: agregados arométicos de asfaltenos estables térmicamente. a: anillo aromatico pequeno ligado
a un grupo o molécula. S: saturado ligado a un grupo o molécula. R: Resina. Ha: Hidroaromaticos.

Consecuentemente, para los objetivos de esta investigacién para el analisis de los procesos
de desintegracion térmica los modelos de agrupamiento temprano son los mas adecuados. Se
usa un modelo de transformacién simple que intenta describir los dos tipos de procesos en un
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solo modelo y que ademds depende de pocos pardmetros. En la Figura 4.4 (Adaptado de [14]),
se representa la trayectoria simplificada de transformaciéon de agregados de asfaltenos para
producir coque y sustancias de menor peso molecular. Esta trayectoria esta de acuerdo con
la Figura 4.3 y la descripcion de los pasos de reaccién més importantes por el mecanismo de
radicales libres. Trayectorias similares se pueden construir para saturados, hidroaromaticos,
etc., pero sin la producciéon de asfaltenos y coque.

Debido a la temperatura las moléculas menos estables térmicamente: saturados, aromati-
cos de peso molecular bajo, hidroaromaticos y las ligadas a los asfaltenos, se rompen y ge-
neran los radicales por los cuales se lleva a cabo las demés transformaciones: abstracciones,
isomerizaciones, etc. Aqui, simultaneamente se generan moléculas de peso molecular bajo, y
asfaltenos de mayor peso molecular; en este caso, en la reaccion la conversiéon de moléculas
asfalténicas esta limitada por su estabilidad térmica en los agregados. Sin embargo, las con-
centraciones de los asfaltenos crecen, y las de moléculas de bajo peso molecular decrecen,
generando inestabilidad en el aceite, hasta que se precipitan los asfaltenos. Aqui, las reac-
ciones siguen para producir coque, generando que la concentracion de asfaltenos baje, y la
de coque aumente.

La descripcion anterior se representa por medio del sistema de dos reacciones en serie
presentadas en la Tabla 4.1 [14]. Con las dos reacciones de primer orden, el balance para las
especies M y A™ es (ecuaciones 4.1 y 4.2):

Tabla 4.1 Modelo de reacciones en serie para el proceso de desintegracién térmica

M*: Maltenos no reaccionados, %wt
M*: agregados de maltenos, %wt
AT:  Asfaltenos no reaccionados, %wt

M+ mAT+(1-m)V A*:  Agregados de asfaltenos, %wt
V: Volatiles, %wt
AT A aA*+0M*+(1-a-b)V Coque:  %wt

Si,:  Limite de solubilidad
Limite de solubilidad, A% =S, (M*T+M*) Ar ..o Agregado maximo de asfaltenos

max max

Afb= A*-AY tx: Agregados de asfaltenos en exceso

max

mas alla del limite de solubilidad

para la termélisis de maltenos, min ™"

para la termolisis de asfaltenos, min~

m, a, b: Coeficientes estequiométricos

que pueden ser mantenidos en solucién

Ay — Coque kam:  Constante de velocidad de primer orden

ka: Constante de velocidad de primer orden

1
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+

‘ﬂ(\ft Mt (41)
+

% kM — fa AT (4.2)

Integrando 4.1 y 4.2 se llega a:

M = Mye Mt (4.3)
AT = A, + <?kfh; - Ao) (1—eh) — 721]{:1“1\; (1— et (4.4)
A M A M

Por estequiometria es posible realizar los otros balances. Para los volatiles V, que se
producen por las dos reacciones se tiene:

Vi=(1-m)(M, - M") (4.5)
Los volatiles que se producen por la descomposicién de los maltenos y:
V= (1—a—-0) (A+(I) +A, —AT) (4.6)

Los volatiles que se producen por la descomposicién de los asfaltenos. AT son los alfal-
tenos producidos por la descomposcion de los maltenos:

ATD = (M, — MF) = mM, (1 — e~Fut) (4.7)
Reemplazando se llega a:
V=V 4V (4.8)

ka
ka — kyu

_ <1—m+m(1—a—b) )Mo(l—e"“Mt>

mkMMO
ka — ku

+(1—a—0) <AO — ) (1 — et (4.9)

Los agregados de maltenos son productos de la descomposicién de los asfaltenos. Por la

estequiometria:
M* = b(ATD £ A, — AT) (4.10)
mkynM, —kat mhkaM, —kmt
=b|| A, — 1-— A 1— M 4.11
(A= ) e+ (1 by (a1)

La composicion de maltenos es entonces:
M= M*+M" (4.12)

=M, +b(A, - mknM, (1 — e Faty + M, bmka_ (1 — e~hut) (4.13)
]{?A - /{?M kA - kM
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Durante el periodo de inducciéon de coque todos los asfaltenos permanecen en solucion,
es decir, A* <Sp M. Por la estequiometria:

A" =a(ATD 4 A, — AT) (4.14)
. _ mkMMO . —kat mkAMO o —kamt
_QKAO kA_kM)u e (= e (4.15)

La composicion de asfaltenos durante el periodo de induccion de coque es entonces:
A=AT+A* (4.16)

=A,— (1 —a) A, — mknM, (1 — et + mM, aka — b (1 —e ™) (4.17)
ka - kM k‘A — ]{?M

Después del periodo de induccién de coque los asfaltenos en solucién son:
A* = Sp(MT + M¥) (4.18)

Asi, la composicion de asfaltenos después del periodo de induccién de coque es:

A= Ay SIM, — (1—bSy) Ay — MRMoy (g ke
ki — kot

SL/{?A(l — mb) + kM(m - SL)
_ MO
ka — ku

) (1 —e ™) (4.19)
El coque producido es entonces:

Coque = A” ,— A

sln

— A

prod

— Sp(M* 4 M) (4.20)

*
prod

kM,
- /:Z i4k;M) (1= e - SuM,

k ka — ky — mbk
T ((Qmba F Sulka = Rae ZmbRA)Y () hy (q0n)
ka — km

— (a—15:) (AO

Cuando el tiempo de reaccion tiende a infinito, ¢ — oo, los porcentajes de producto
esperados son:

Ve = 100 — (a + b) (Ao + mM,) ( )

Moo = b(A, + mM,) ( )

A, =0SL(A, +mM,) (4.24)
Coques, = (a — bSL)(A, + mM,) (4.25)
Asi, con 4.9, 4.13, 4.17, 4.19 y 4.21 se pueden estimar las composiciones de los productos

de los procesos de desintegracién térmica, voldtiles, maltenos, asfaltenos durante y después
del periodo de induccién y coque. En este caso, los productos volatiles son los productos
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liquidos destilables. Ademads, con las ecuaciones 4.22-4.25 se pueden estimar los productos
de los procesos de desintegracion, si se lleva a cabo las reacciones con tiempos de residencia
elevados, que es lo usual en las unidades de proceso de coquizacién retardada.

La principal desventaja de este modelo, como en todos los modelos de agrupamiento
temprano como se menciono antes, es que se debe tener una serie de parametros para cada
residuo, ademads de que al englobar todas las sustancias en 4 lumps, maltenos, asfaltenos,
volétiles y coque se pierde informacion para inferir las propiedades de los productos, sin
embargo, por ser un modelo simple y que depende de pocos pardmetros (St,, kn, ka, m, a'y
b), es muy 1til para realizar un andlisis bésico de los procesos de desintegracién térmica.

4.2. Resultados del modelamiento de los procesos de

desintegracion térmica

Cada residuo exhibe propiedades diferentes, por lo que es necesario obtener los pardametros
del modelo para cada proceso, sin embargo, para realizar un analisis basico de los procesos
de desintegracion térmica se pueden tomar valores tipicos reportados en la literatura para
este tipo de modelo. En la referencia [14] se presentan algunas series de pardmetros para
diferentes residuos. Para el andlisis de los procesos se toman los pardmetros presentados en
la tabla 4.2.

Tabla 4.2 Parametros cinéticos para el modelo de reduccion de viscosidad.

m 0,302
a 0,602
b 0,108
S 0,362

ko 7,6006x10°
bvo 3,1674x1012
E 35,3188
JoN 44,2795

]{Ji = ]{Iioe_% [min_l]
E; [kcal/mol], i=AM

El parametro de solubilidad Sy, estrictamente depende de la temperatura, y presenta un
comportamiento similar al descrito en el capitulo 2, decrece con el aumento de la tempera-
tura. En este caso, por simplicidad, se toma constante debido al intervalo de temperaturas
estudiadas.

En la Figura 4.5 se presenta la composicion esperada de los productos de desintegracion
térmica a 400 °C y a diferentes concentraciones de asfaltenos en el residuo alimentado. En
los productos, la concentracién de maltenos decrece y la de los volatiles aumenta; para los
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asfaltenos durante el periodo de induccién, si la concentracién de asfaltenos en el residuo es
menor a 35 %P aproximadamente, su concentracién aumenta hasta la desestabilizacién de
la mezcla liquida de productos, después, su concentracién decrece ya que de estas moléculas
de asfaltenos se genera el coque; por otro lado, si la concentracion de asfaltenos en el residuo
de alimento es mayor que 35 %P, su concentracién en los productos siempre decrece, y en
mayor grado a partir del momento en que se genera el coque.
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Figura 4.5 Procesos de desintegraciéon térmica a diferentes concentraciones del residuo
a 400 °C. (- - -) Maltenos, (—) Volétiles, (- - =) Asfaltenos, (—) Coque.

Como era esperado, se observa también que el tiempo de induccion de coque disminuye
cuando la concentracion de asfaltenos en el residuo alimentado al proceso de desintegracion
aumenta; lo mismo sucede cuando se aumenta la temperatura de desintegracién. Esto se
puede ver mejor en la Figura 4.6(a). Aunque el pardmetro Sy, es constante en el modelo, los
resultados predicen el comportamiento del proceso de desintegracion térmica; esto ya que
en todos los casos el tiempo de inducciéon deberia ser menor a medida que se incrementa
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la temperatura, esto de acuerdo con la variacion de la solubilidad de los asfaltenos con la
temperatura (decrece con el aumento de la temperatura). Sin embargo, el comportamiento
predicho por el modelo es satisfactorio para el andlisis de los procesos, por lo que se demuestra
su utilidad a pesar de su simplicidad.
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Figura 4.6 Tiempo de induccién de coque a diferentes temperaturas (a) y perfiles de concen-
tracién en el proceso de desintegracién térmica a 420 °C (b). (- — -) Maltenos, (—) Volatiles,
(= = =) Asfaltenos, (—) Coque.

Los perfiles de concentracion cuando se incrementa la temperatura son similares a los de
la Figura 4.5, segtin sea la concentracion de residuo, aunque el tiempo de induccién de coque
y el tiempo donde las concentraciones no presentan variacion se alcanzara mas rapido. Un
ejemplo de esto se muestra en la Figura 4.6(b), que es el ejemplo de la Figura 4.5(b) a una
mayor temperatura.

En los ejemplos anteriores se puede observar que para el proceso de reduccién de vis-
cosidad, que se opera dentro del tiempo de induccién de coque, se obtiene 20 a 30 % de
liquidos mas livianos, que son los valores reportados en la literatura para la operacion de
estas unidades. En la Figura 4.7 se observa la composicién esperada de los volatiles a di-
ferentes temperaturas a una concentracon dada de asfaltenos en el residuo. En este caso,
segun la literatura, el porcentaje de gas obtenido en el proceso de reduccion de viscosidad
es de 1-5 %, por lo que el porcentaje estimado con el modelo para los productos volatiles
(liquidos y gases) esté dentro de los valores reportados en la literatura.

En la Figura 4.8(a) se muestra la variacién de la composicién de coque a diferentes
temperaturas a una composicion de residuo dada. Se observa que a temperaturas mayores
se alcanzard el tope de produccion de coque mas rapido. Para temperaturas bajas, el tiempo
de residencia debe ser muy alto para alcanzar este nivel de produccién. En la Figura 4.8(b)
se observa la composicién esperada de los productos en el proceso de coquizacién retardada,
es decir, cuando el tiempo de residencia es elevado (ecuaciones 4.22-4.25); en este caso, los
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valores valores estimados para la produccién de coque en el intervalo de concentraciones
de asfaltenos en el residuo de 15-50 (%) son aproximados a los valores reportados en la

literatura para materias primas con estas concentraciones.
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Figura 4.7 Concentracion de volatiles en los productos en el proceso de desintegracién térmi-
ca a diferentes temperaturas. My=75 %P, A,=25 %P
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Figura 4.8 Perfiles de composicion de coque en el proceso de desintegraciéon térmica a dife-
rentes temperaturas (a) y productos en el proceso de coquizacion retardada (¢t — o00) (- - -)
Maltenos, (—) Volétiles, (- - =) Asfaltenos, (—) Coque (b). M,=75 %P, A,=25 %P

De lo anterior, se puede concluir que con el modelo, aunque sencillo, proporciona valores
aproximados de rendimientos a productos de los procesos de desintegracién térmica, por lo
que es tutil para el andlisis basico de este tipo de procesos.
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Como un ultimo ejemplo, para un residuo con las propiedades y caracterizacion dadas por
la Tabla 2.1 se presenta el porcentaje de producto esperado en los procesos de desintegracion
térmica en la Figura 4.9.
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Figura 4.9 Procesos de desintegracion térmica para un residuo con las propiedades y carac-
terizacion dadas por la Tabla 2.1.

En ambos casos la temperatura es de 410 °C. En el proceso de reduccion de viscosidad
el tiempo de inducciéon de coque es de t.=21,23 min. Ya que el objetivo es generar aceites
mas ligeros que se puedan usar en otros procesos de transformacion, para las caracteristicas
del residuo, se podria decir que el proceso de coquizacion retardada presenta ventajas con
respecto al de reduccién de viscosidad, ya que se obtiene un rendimiento elevado de liquidos
destilables y el porcentaje de aceite pesado residual es poco, ademas, genera un porcentaje
alto de coque; mientras el proceso de reduccién de viscosidad, por el alto contenido de
asfaltenos del residuo y para evitar la precipitacién de asfaltenos y la posterior generacién
de coque, se limita la conversion del residuo al tiempo de induccién de coque, por lo que se
obtiene un porcentaje bajo de liquidos destilables y un elevado porcentaje de aceite pesado
residual con un porcentaje elevado de asfaltenos (47,64 %P de asfaltenos en esta corriente).
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4.3. Conclusiones

En este capitulo se presenté una descripcion general de los procesos de desintegraciéon
térmica: reduccién de viscosidad y coquizacién retardada, y se mostré una aproximacion que
permite modelar los dos procesos de desintegracion para obtener facilmente los valores para
los rendimientos de los productos en los procesos, asi como estimar el tiempo de induccién
de coque. Los resultados obtenidos son similares a los reportados en la literatura por lo que
el modelo es satisfactorio para un andlisis basico de los procesos de desintegracién térmica.

Lamentablemente con este tipo de modelos, de agrupamiento temprano, no se tiene la
suficiente informacién en los productos para estimar sus propiedades de una forma aproxi-
mada, sin embargo, con la estimacion de los rendimientos de los productos en el proceso es
suficiente para los andlisis en este trabajo.



Capitulo 5

Esquemas de proceso combinados

En este capitulo finalmente se muestran los resultados del modelamiento de los esque-
mas de procesos combinados basados en rechazo de carbono: las combinaciones evaluadas
son desasfaltado-gasificacion, desasfaltado-coquizacion retardada y desasfaltado-reduccion
de viscosidad, tomando como base de analisis el residuo presentado en la Tabla 2.1 para
inferir el desempeno de los esquemas combinados. En los capitulos previos se presentaron
todas las herramientas para el modelamiento de los procesos. En el capitulo 1 se presentaron
los métodos para el cdlculo de propiedades y en los capitulos 2, 3 y 4 ademas de las descrip-
ciones de cada uno de los procesos, los métodos de calculo para obtener los rendimientos de
cada uno de ellos.

5.1. Procesos combinados

De los capitulos anteriores se puede establecer que el proceso primario para el mejora-
miento del residuo es el desasfaltado, ya que es un proceso de separacion fisica con disolventes
abundantes en refineria y que genera un aceite liviano con bajo contenido de asfaltenos, y por
lo tanto con bajo contenido de impurezas, y un aceite pesado con alto contenido de asfaltenos
y la mayor cantidad de impurezas presentes en el residuo. Entonces, tomando como proceso
primario de mejoramiento el proceso de desasfaltado, y de acuerdo a las propiedades de sus
productos, se puede pensar en realizar las combinaciones con los procesos de gasificacion,
coquizacion retardada y reduccién de viscosidad. En la Figura 5.1 se presentan una serie de
combinaciones posibles de los procesos de mejoramiento en una refineria de acuerdo a los
anteriores comentarios.

El DOA, un aceite pesado con baja gravedad API, elevado contenido de asfaltenos, im-
purezas, %CCR y relaciéon C/H alta, es propicio para ser materia prima a los procesos de
coquizacion retardada y gasificacion.

En el caso del proceso de desasfaltado-coquizacién retardada, los productos son el coque,
que tiene diferentes usos en la industria, el aceite liviano (con bajo contenido de impure-
zas) que se usa en otros procesos de transformacién en la refineria y una cantidad baja de
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Figura 5.1 Representacion esquemética de los procesos combinados. DAS: Desasfaltado.
RV: Reduccion de viscosidad. GS: Gasificacion. CR.: Coquizacion retardada. DAQO: Aceite
Desasfaltado. DOA: Fraccién pesada. Las lineas punteadas (- - -) indican las posibles rutas
del proceso

aceite pesado residual. En este caso, se puede tener una medida del rendimiento del proceso
combinado tomando la cantidad de productos utilizables (coque y aceites livianos). Para el
caso del proceso de desasfaltado-gasificacién, el producto, gas de sintesis, se puede usar como
combustible o como materia prima para otros procesos de transformacion dentro de la refi-
neria (por ejemplo en el proceso de Fischer-Tropsch), por lo que el rendimiento del proceso
combinado puede ser medido tomando la cantidad de Hy y CO producido en el proceso.

Otro caso, no estudiado aqui, seria alimentar el DOA a un proceso de coquizacion retar-
dada y el coque obtenido de este, usarlo como materia prima en un proceso de gasificacion
para obtener gas de sintesis.

El aceite desasfaltado DAQO, con propiedades contrarias al DOA, un aceite mas liviano que
el residuo y con mayor gravedad API, bajo contenido de asfaltenos e impurezas, es propicio
para ser materia prima a los procesos de reduccién de viscosidad o coquizacion retardada. En
el caso del proceso desasfaltado-reduccién de viscosidad, los productos son el aceite liviano
(con bajo contenido de impurezas) que se usa en otros procesos de transformacién en la
refineria y el aceite pesado residual. En este caso, también se puede establecer una medida
del rendimiento del proceso combinado tomando la cantidad de productos utilizables (aceites
livianos). Otra posible alternativa, dependiendo de la cantidad de asfaltenos presentes en
el DAO, es usar el proceso de desasfaltado-coquizacién retardada con el DAO, usando el
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hecho de que el DAO es mas liviano que el DOA y el porcentaje de livianos obtenidos de
alimentarlo a un proceso de coquizacién retardada serd mayor que alimentando el DOA,
aunque el porcentaje de coque obtenido serd menor.

Para el proceso primario en los procesos combinados, el proceso de desasfaltado, se usan
diferentes especificaciones (nimero de etapas y sus temperaturas) con n-butano como sol-
vente en una relacién de alimentacion a residuo de 12. Las especificaciones se muestran en la
Tabla 5.1. A cada uno de los procesos de desasfaltado se alimenta un residuo caracterizado
con las propiedades mostradas en la Tabla 2.1. Los resultados de las simulaciones segin el
modelo presentado en el capitulo 2 se presentan en las Tablas 5.2 y 5.3 donde se detallan
las propiedades de los productos obtenidos, las mas importantes y necesarias para el mode-
lamiento de los procesos de mejoramiento: gasificacién, coquizacién retardada y reduccion
de viscosidad.

Tabla 5.1 Especificaciones en el desasfaltado para los procesos combinados

N
1 2 3 4 )
115
115 135

T (°C) | 115 125 135
115 122 128 135
115 120 125 130 135

Tabla 5.2 Propiedades del producto DAO en los procesos de desasfaltado de la Tabla 5.1
N| % |eaPt| A%P%i{ o | %ocR | o iﬁﬁﬁs
6,04 10 27 23 40 22,62 | 8,22 | 300,00
50,02 | 9,30 | 17,81 35,76 25,59 20,84 | 19,64 | 8,03 | 156,29
39,54 | 12,17 | 24,80 43,47 20,98 10,75 | 17,04 | 7,87 | 80,63
2817 | 15,64 | 34,32 3246 20,45 12,77 | 12,35 | 7,60 | 95,79
2764 | 16,25 | 35,92 31,26 20,06 12,76 | 11,55 | 7,55 | 95,69

27,16 | 16,53 | 36,76 30,44 1991 12,89 | 11,11 | 7,53 | 96,65

L= W N = O

Tabla 5.3 Propiedades del producto DOA en los procesos de desasfaltado de la Tabla 5.1

G W= o 2

%Peso %Peso Metales

o
7 AP S A R A #CCR | C/H C H S N (ppm)
604 | 10 27 23 40 22,62 | 822 | 89,5110 10,84860 2,00x10 %  1,00x10 % | 300,00

49,98 | 2,88 | 2,18 16,61 19,64 61,58 | 2585 | 843 | 89,39998 10,59973 2,17x10~%  6,65x10~5 | 461,83
60,45 | 2,22 | 0,32 17,27 2047 61,95 | 26,67 | 849 | 89,46280 10,53691  2,22x10~4  6,65x10~5 | 464,58
71,83 | 2,29 | 0,46 18,03 20,96 60,55 | 26,61 | 8,49 | 89.45798 10.54174 2,21x10~% 6,64x10~5 | 454,15
72,36 | 2,17 | 0,10 18,14 21,10 60,66 | 26,76 | 850 | 89.47015 10.52956 2,22x10~%  6,67x10~5 | 454,94
72,84 | 2,14 | 0,02 18,18 21,14 60,66 | 26,80 | 8,50 | 89.47274 10.52697 2,22x10~%  6,67x1075 | 454,93

En las secciones siguientes se presentaran algunos resultados del modelamiento de los
procesos combinados que proporcionan un analisis basico para entender el desempeno de las
combinaciones y su posible implementacion.
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5.1.1. Desasfaltado-gasificaciéon

En la Figura 5.2 se muestra una representacién esquematica del proceso combinado
desasfaltado-gasificacion.

Desasfaltado Gasificacion

Gas de
sintesis
Hs, CO, CO,, H20,
CH,, H,S, No)

Scrubber E—

Recuperacién
de solvente

Residuo Extractor

Solvente

Separador
DAO

Separador

DOA

____________________________ 4 L_____________________l Cenizas
DAO DOA

Filtro

|
|
1(
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|

————-=

Figura 5.2 Representacion esquematica del proceso combinado desasfaltado-gasificacion.

El DOA proveniente del proceso de desasfaltado (Tabla 5.3) se alimenta al proceso de
gasificacion. En el proceso de gasificacion la presién es de 30 bar y las relaciones de oxigeno
y agua a materia prima alimentada de 0,95 y 0,35 respectivamente, condiciones en las cuales
segun el andlisis del Capitulo 3 se obtienen conversiones maximas de carbén y altos rendi-
mientos de CO en el gas de sintesis. En el proceso de gasificacion se supone que la totalidad
de los metales del DOA se obtienen como cenizas. Los resultados del proceso de gasificacion,
segun el modelo presentado en el Capitulo 3, se muestran en la Figura 5.3.

En todos los casos la conversiéon de carbono fue de 1. Se observa que hay una variacion
en el rendimiento de carbono a CO si se alimenta residuo (0 etapas en la Figura 5.3) o DOA
al proceso de gasificacion, obteniéndose mayor rendimiento al alimentar DOA, sin embargo,
no hay variacién apreciable en el rendimiento alcanzado entre los DOA estudiados. Ademas,
en la Figura 5.3(b) se puede observar que el gas de sintesis no presenta gran variacién con
respecto al tipo de DOA alimentado. Lo anterior se puede entender mejor observando las
propiedades del DOA alimentado dependiendo de las condiciones del proceso de desasfaltado
(Tabla 5.3), ya que las propiedades del DOA obtenido son similares para todos los casos. Por
ultimo, se observa que la temperatura del gasificador se incrementa ligeramente a medida
que se incrementan el ntimero de etapas.

En general, se puede esperar este comportamiento para los procesos combinados de
desasfaltado-gasificacion ya que las propiedades del DOA no presentaran grandes variaciones
con respecto a las condiciones de operacion del proceso de desasfaltado, debido a que en el
DOA siempre se encontraran las sustancias mas pesadas con propiedades similares (Poli-
arométicos), obteniéndose para esta fraccién independiente del origen, andlisis elementales
muy similares.
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Figura 5.3 Resultados del proceso de gasificacion para los DOA de la Tabla 5.3 en los
esquemas combinados desasfaltado-gasificacion.

Para los procesos evaluados, en todos los casos, el gas de sintesis tiene composiciones
altas de CO con pocas cantidades de las otras sustancias, por lo que se puede utilizar como
combustible o materia prima en otros procesos de refinamiento de crudo, ademas, al alimentar
DOA se alcanzara un incremento en el rendimiento de 15 % con relacién a un caso en el
que solo se alimentara el residuo, por lo que un posible proceso combinado desasfaltado-
gasificacion en principio serd beneficioso.

5.1.2. Desasfaltado-reduccion de viscosidad

Desasfaltado Reduccion de viscosidad
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Figura 5.4 Representacion esquematica del proceso combinado desasfaltado-gasificacién.
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En la Figura 5.4 se muestra una representacién esquematica del proceso combinado
desasfaltado-reduccién de viscosidad.

El DAO proveniente del proceso de desasfaltado (Tabla 5.2) se alimenta al proceso de
reduccion de viscosidad. El proceso de reducciéon de viscosidad se realiza a 410 °C y dentro del
tiempo de induccién de coque dependiendo de la concentracion de asfaltenos del DAO. Los
resultados del proceso de reduccion de viscosidad segiin el modelo presentado en el Capitulo
4 se muestran en la Figura 5.5.
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Figura 5.5 Rendimiento de los productos en el proceso de reduccién de viscosidad para
los DAO de la Tabla 5.2 para los esquemas combinados desasfaltado-reduccion de viscosi-
dad (—o—) Volatiles, (—J—) Maltenos, (—e—) Asfaltenos, (—o—) aceite pesado total residual
(Maltenos+asfaltenos) y (—l—=) DOA (a) y (b) y tiempo de induccién de coque (c).
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De la Figura 5.5(a) se observa que a medida que se incrementa la calidad del DAO, el
cual es directamente proporcional al niimero de etapas usadas en el proceso de desasfaltado,
el porcentaje de volatiles (gas y liquidos destilables en el proceso de reduccién de viscosidad)
aumenta en los productos, obteniéndose para DAOs provenientes de procesos de desasfaltado
con numero de etapas mayores que uno, porcentaje de volatiles casi el doble de lo que se
obtiene si se alimenta solo residuo al proceso de reduccion de viscosidad, ademas, la fraccién
de maltenos disminuye en los productos casi en el mismo porcentaje en que se producen
los volatiles, ya que los tltimos son producidos mayoritariamente por los maltenos. Con
respecto a los asfaltenos, debido a la naturaleza del proceso de desintegracién térmica (segun
lo analizado en el Capitulo 4), el porcentaje de asfaltenos en los productos del proceso de
desintegracion sera mayor que en el alimento para materias primas con concentraciones bajas
de asfaltenos debido a la induccion de coque en los procesos de desintegracién térmica, por lo
que los productos obtenidos de los DAO tendran cantidades un poco superiores de asfaltenos,
sin embargo, debido a la conversién baja en los procesos de reducciéon de viscosidad, el
incremento en los asfaltenos en los productos esta entre 5-10 % (Lo anterior se puede observar
mejor en la cantidad de asfaltenos en el DAO, Tabla 5.2, y el porcentaje de asfaltenos
esperado en el proceso de reduccién de viscosidad Figura 5.5(a)). De lo anterior, se puede
esperar que las propiedades del producto del proceso de reduccion de viscosidad mejoren
bastante con respecto al alimento, por la cantidad de volatiles producidos.

Lo anterior se puede ver mejor de la siguiente forma, si se alimentara solo residuo (60
% maltenos - 40 % asfaltenos) a la unidad de reduccién de viscosidad, se obtendrd un
producto con 40,6 % maltenos, 36,9 % asfaltenos y 22,5 % de volatiles, mientras que si se
alimenta un DAO proveniente de un proceso de desasfaltado en 5 etapas (87,1 % maltenos -
12,9 % asfaltenos) se obtendra un producto con 34,2 % maltenos, 21,3 % asfaltenos y 44,5
% de volatiles; con lo que las propiedades de los productos mejoraréan considerablemente
con respecto al alimento. Es decir, para un DAO de un proceso de desasfaltado se puede
obtener casi el 50 % en volatiles, por lo que el proceso combinado desasfaltado-reduccion de
viscosidad puede ser atractivo.

Ya que los productos del proceso de reduccion de viscosidad se pueden obtener por separa-
do, aceite pesado residual (maltenos+asfaltenos) y volétiles, se puede estimar el rendimiento
del proceso combinado a cada uno de los productos, el cual se muestra en la Figura 5.5(b).
En general, se observa que el rendimiento a los productos de reduccion de viscosidad dis-
minuyen a medida que se incrementa el nimero de etapas en el proceso de desasfaltado,
aunque con numero de etapas mayores que 1 el rendimiento es similar, esto ya que el %DAO
obtenido es menor cuando se incrementa el nimero de etapas en el proceso de desasfaltado
(ver Figura 2.11(a)) y el contenido de asfaltenos en DAO es similar en todos los casos (ver
Tabla 5.2). Por ejemplo, si se alimentara solo residuo (60 % maltenos - 40 % asfaltenos) a
la unidad de reduccién de viscosidad se obtendrian 77,5 % de aceite pesado residual y 22,5
% de volatiles, mientras si se alimenta el DAO del proceso de desasfaltado de ese residuo,
globalmente se obtendra solo 15,1 % de aceite residual, 12,1 % de volétiles y 72,8 % DOA,;
en este caso, se obtiene menor cantidad de volatiles pero se reduce significativamente la
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cantidad de aceite pesado residual.

Asi, aunque la cantidad que se puede obtener de volétiles del DOA crece con su calidad,

el rendimiento global de volatiles disminuye debido a la variacién del %DAO con su calidad

en el proceso de desasfaltado.

5.1.3.

Desasfaltado-coquizacién retardada

En la Figura 5.6 se muestra una representacién esquematica del proceso combinado

desasfaltado-coquizacion retardada.
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Figura 5.6 Representacién esquematica del proceso combinado desasfaltado-coquizacion re-
tardada.

Para este caso, se evaluan las dos posibilidades: alimentar DOA o DAO al proceso de

coquizacién retardada, Figuras 5.6(a) y (b) respectivamente. Todos los resultados siguientes

son a 410 °C segun el modelo presentado en el Capitulo 4 para coquizacién retardada, es

decir, cuando t — oo.
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En la Figura 5.7 se presentan los resultados obtenidos para el caso en donde se alimenta
DOA (Figura 5.6(a)). Se observa que el porcentaje en el producto de coque y volatiles serd
alto, y el aceite pesado residual bajo. Se observa que hay una variacién en los porcentajes
de las sustancias en el producto del proceso de coquizacion retardada si se alimenta residuo
(0 etapas en la Figura 5.7) o DOA, obteniendose mayor porcentaje de coque y menor de
volatiles al alimentar DOA, sin embargo, no hay variacion apreciable en los porcentajes de
las sustancias en el producto entre los DOA estudiados. Como en el caso de la gasificacién
de DOA, lo anterior se puede entender mejor observando las caracteristicas de los DOA
alimentados al proceso de coquizacién retardada (Tabla 5.3), las propiedades de los DOA
obtenidos en el proceso de desasfaltado son muy similares en todos los casos. Asi, por ejemplo,
si se alimentara solo residuo (60 % maltenos - 40 % asfaltenos) a la unidad de coquizacién
retardada se obtendria 32,7 % de coque, 58,7 % de volatiles y 8,6 % de aceite pesado residual
(maltenos+asfaltenos), mientras que si se alimenta un DOA proveniente de un proceso de
desasfaltado en 5 etapas (39,4 % maltenos - 60,6 % asfaltenos) se obtendria 40,8 % de coque,
48,5 % de volatiles y 10,7 % de aceite pesado residual (maltenos+asfaltenos), se incrementa
la cantidad de coque, baja la de los volatiles y el aceite pesado residual es similar.
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(a) Rendimiento de productos en el proceso de CR  (b) Rendimiento de productos en el proceso combinado

Figura 5.7 Rendimiento de los productos para el esquema combinado desasfaltado-
coquizacién retardada (DOA). (—e—) Coque, (—M—) Asfaltenos, (—[1—) Maltenos, (—o—)
Volétiles, (—o—) aceite pesado total residual (Maltenos+asfaltenos), (—4—) DAO.

Como en el caso de reduccion de viscosidad, los productos del proceso se pueden obtener
por separado, aceite pesado residual (maltenos+asfaltenos), volatiles y coque, por lo que se
puede estimar el rendimiento del proceso combinado a cada uno de los productos, el cual
se muestra en la Figura 5.5(b). Se observa que el rendimiento a los productos es méas bajo
si se alimenta DOA que residuo al proceso, pero a medida que se incrementa el ntimero
de etapas en el proceso de desasfaltado, el rendimiento crece hasta un valor donde no hay
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variacion, esto debido a la variacién del %DOA obtenido en el proceso de desasfaltado
(Tabla 5.3). Por ejemplo, si se alimentara solo residuo a la unidad de coquizacion retardada,
como antes, se obtendria 32,7 % de coque, 58,7 % de volatiles y 8,6 % de aceite pesado
residual (maltenos+asfaltenos), mientras si se alimenta el DOA del proceso de desasfaltado
de ese residuo, globalmente se obtendra 29,7 % de coque, 35,3 % de volatiles, 7,8 % de aceite
pesado residual (maltenos+asfaltenos) y 27,2 % DAO; en este caso, los rendimientos a coque
y aceite pesado residual son similares pero el rendimiento a volatiles baja, sin embargo, el
porcentaje que decrece con respecto a si se alimenta residuo, es similar al porcentaje que
se obtiene como DAOQO, por lo que globalmente, el proceso tiene rendimientos altos a aceites
ligeros (Volatiles + DAO = 62,5 %) que se pueden utilizar en proceso posteriores, ademas
de alto porcentaje de coque y poco aceite pesado residual.

En general, se puede esperar este comportamiento para los procesos combinados de
desasfaltado-coquizacion retardada ya que las caracteristicas del DOA no presentardn gran-
des variaciones con respecto a las condiciones de operacion del proceso de desasfaltado,
debido a que en el DOA siempre se encontraran las sustancias mas pesadas del residuo ali-
mentado al proceso de desasfaltado. De los resultados anteriores, el proceso combinado de
desasfaltado-coquizacion retardada es también una opcion atractiva.

En la Figura 5.8 se presentan los resultados obtenidos para el caso en donde se alimenta
DAO (Figura 5.6(b)) Se observa que el porcentaje en el producto de volatiles sera alto, de
coque relativamente bajo y el aceite pesado residual bajo.
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Figura 5.8 Rendimiento de los productos para el esquema combinado desasfaltado-
coquizacién retardada (DAQO). (—e—) Coque, (—M—) Asfaltenos, (—J—) Maltenos, (—o—)
Volétiles, (—o—) aceite pesado total residual (Maltenos+asfaltenos), (—4—) DOA.

Se observa que hay una variacién en los porcentajes de las sustancias en el producto
del proceso de coquizacién retardada si se alimenta residuo (0 etapas) o DAO, obtenien-
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dose mayor porcentaje de volatiles y menor de coque al alimentar DAQO, sin embargo, no
hay variacién apreciable en los porcentajes de las sustancias en el producto entre los DAO
estudiados. De nuevo, lo anterior debido a las caracteristicas de los DAO alimentados al
proceso de coquizacién retardada (Tabla 5.2), el porcentaje de los asfaltenos en los DAO
obtenidos en el proceso de desasfaltado son muy similares en todos los casos. Por ejemplo,
si se alimentara solo residuo (60 % maltenos - 40 % asfaltenos) a la unidad de coquizacién
retardada se obtendria 32,7 % de coque, 58,7 % de volétiles y 8,6 % de aceite pesado resi-
dual (maltenos+asfaltenos), mientras que si se alimenta un DAO proveniente de un proceso
de desasfaltado en 5 etapas (87,1 % maltenos - 12,9 % asfaltenos) se obtendria 22,1 %
de coque, 72,2 % de volatiles y 5,3 % de aceite pesado residual (maltenos+asfaltenos), se
incrementa la cantidad de volétiles en el producto, baja la cantidad de coque y el aceite
pesado residual es similar.

El rendimiento del proceso combinado a cada uno de los productos, el cual se presenta
en la Figura 5.8(b), muestra que el rendimiento a los productos, volétiles y coque, baja
a medida que se incrementa el nimero de etapas en el proceso de desasfaltado, mientras
el aceite pesado residual se mantiene en niveles muy bajos. Por ejemplo, si se alimentara
solo residuo (60 % maltenos - 40 % asfaltenos) a la unidad de coquizacién retardada, se
obtendria 32,7 % de coque, 58,7 % de volatiles y 8,6 % de aceite pesado residual, mientras si
se alimenta el DAO del proceso de desasfaltado de ese residuo, globalmente se obtendra solo
6 % de coque, 19,6 % de volatiles, 1,6 % de aceite pesado residual y 72,8 % de DOA. En
este caso, los porcentajes globales de coque y aceite pesado residual son muy bajos, debido
a la poca cantidad de asfaltenos en la fase DAQ, el porcentaje de volatiles es también bajo y
% de DOA alto. De lo anterior, se puede concluir que un proceso de coquizacién retardada
con un DAO no es una buena opcién de proceso combinado.

5.2. Conclusiones

De los resultados anteriores, se puede establecer que los procesos combinados desasfaltado-
gasificacion y desasfaltado-coquizacion retardada (alimentando el DOA) son 2 opciones de
procesos combinados que daran altos rendimientos a productos valiosos para su posterior uti-
lizacién. Asi, la seleccién de que opcion finalmente implementar dependerd de otros factores
no estudiados aqui, por ejemplo, la economia de cada uno de los procesos y a la factibilidad
de utilizacién de los productos generados.

También, se puede decir que el proceso combinado desasfaltado-reduccion de viscosidad
es una buena opcién ya que del DAO obtenido en el proceso de desasfaltado, se podria
obtener casi el 50 % en sustancias més ligeras.

Con lo anterior, se puede decir que la implementacion de procesos combinados de me-
joramiento es una muy buena opcién para obtener la mayor cantidad de productos valiosos
del residuo.
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Conclusiones

El objetivo general de esta investigacién fue presentar un andlisis basico de los procesos
de mejoramiento combinados desasfaltado-gasificacién, desasfaltado-coquizacion retardada y
desasfaltado-reduccién de viscosidad para establecer sus ventajas, desventajas y cual esquema
podria dar mayores rendimientos. Este objetivo se logré siguiendo la idea de implementar
metodologias en cierto grado generales, y que dependieran de parametros disponibles en
las industrias de refinacién para una facil sintonizaciéon de los modelos segin sea el caso
especifico. Para esto, se dividi6 el trabajo en tres etapas principales:

= Primero, se implementé una forma adecuada de representar las propiedades més im-
portantes del residuo y que son necesarias para el analisis de los procesos. En este punto
se resalta el uso de la termodindmica continua utilizando métodos de cuadratura gaus-
siana. Se inspeccionaron varios métodos donde se concluyé que no hay una diferencia
sustancial entre las funciones de probabilidad para el calculo de las propiedades y se
evidencio la ventaja de usar los puntos de cuadratura. Ademas, se presenté la ecuaciéon
de estado molecular PHTC para calcular las propiedades del residuo realizando un
reajuste de sus parametros para que representara de buena forma las caracteristicas
complejas de los componentes del residuo.

= Segundo, analizando los procesos de mejoramiento por separado. Los modelos para los
procesos de desasfaltado y gasificacién se basaron en el equilibrio de fases y quimico
respectivamente, y los modelos de desintegracién térmica (reduccion de viscosidad y
coquizacién retardada) es un modelo de agrupamiento temprano de transformacién de
las fracciones del residuo. Cada una de las metodologias de analisis de los procesos
pueden ser aplicadas a cualquier tipo de residuo modificando sélo algunos parametros
con informacién experimental. En los casos de ejemplo, se encontré concordancia entre
los valores calculados de los rendimientos de cada uno de los procesos con los reportados
en la literatura, por lo que los modelos fueron satisfactorios para realizar el analisis de
los procesos combinados.

= Por 1ltimo, se presentd un analisis breve de como pueden combinarse los procesos de
mejoramiento en una industria para conseguir el mayor aprovechamiento de los residuos
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en las refinerias.

Recomendaciones

Finalmente, cabe mencionar dos recomendaciones o sugerencias que pueden servir para
realizar investigaciones similares en esta area.

= La primera tiene que ver con investigar a mayor profundidad los tipos de ecuaciones
molecular SAFT y PC-SAFT para aplicarlas al crudo conjuntamente con la teoria de
McMillan-Mayer para modelar los agregados (micelas) de moléculas que presenta el
crudo, ademas, usar también la termodindmica continua para tener en cuenta el gran
numero de sustancias en el crudo.

= La segunda recomendacién tiene que ver con modificaciones a los modelos de proceso
presentados. Para desasfaltado, intentar implementar un modelo que se acerque maés al
funcionamiento de unidades RDC. Para los gasificadores, mejorar el modelo de equili-
brio o modificarlo por uno cinético que permita aproximar las dimensiones del equipo,
y en el caso de los procesos de desintegracién térmica, estudiar la implementacién de
métodos del tipo de agrupamiento tardio y su aplicabilidad en modelos de unidades de
proceso.



Apéndice A
Funciones de distribucion

En el siguiente apéndice se describen las funciones de distribuciéon y los métodos de
cuadratura utilizados para la caracterizacién de la composicion.
A.1. Funcién de distribucién gamma

La funcién de distribucién gamma es una distribucién de probabilidad de 2 pardmetros
(24,100, 101]:

.I'a_l .
flx) = e s Al
@) = St (A1)
Donde 0 < z < oco. El valor promedio y la varianza de la distribucién son:
T=af (A.2)
o2 = ap? (A.3)

A.2. Funcion de distribucion beta

La funcién de distribucion beta es una distribuciéon de probabilidad de 2 parametros
(24,100, 101]:

Da+8) ., 1

flx) = ——=2“" (1 -2 B A4
@) = Fare ™ (=) (A4)

Donde 0 < z < 1. El valor promedio y la varianza de la distribucién son:

«Q

T = A5
o a+f (4.5)
o2 = ap (A.6)

T (a+ PP a+B+1)
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A.3. Momentos de la distribucion

El momento estadistico k£ de una distribucién continua estd definido por [24,100]:

E [2F] = /xkf(x)dx (A7)

T

Donde £k =0,1,2,...,00 y E es la esperanza matemética. Especialmente son importantes
los tres primeros momentos de la distribucion para la caracterizacion de la composicion. El
momento cero de la funcién de distribucién:

/f(x)dx =1 (A.8)

Con esta ecuacion se llega a la ecuacion 1.1 necesaria para caracterizar la composicion
de una mezcla continua. El momento 1 y 2 de la distribucién relacionan el valor promedio y
la varianza:

Elz] =7 (A.9)

E[2*] =02 +7° =V [z] + (E[z])° (A.10)

Con A.7, A.9 y A.10 se pueden calcular el valor promedio y la varianza de una distribucién
si se tienen los parametros a y . Por otro lado, si se tienen datos experimentales de una
variable distribuida en algtin intervalo, con las ecuaciones A.9 y A.10 se puede escalar la
distribucion de dicha variable a las distribuciones A.1 y A 4.

A.4. Escalamiento de funciones de distribucion

En el caso especifico de funciones de distribuciéon de mezclas de sustancias del petréleo
el parametro méas comin para tomar como variable distribuida es el peso molecular M. Los
valores disponibles para construir la funciéon de distribucién son el peso molécular promedio,
M, y la varianza, o3,. Es necesario entonces escalar las funciones de distribuciéon A.1y A.4
relacionando M con T y o2, con o2 utilizando las propiedades de linealidad de la esperanza
matemadtica® [100].

'La esperanza es un operador lineal, ya que:

Elz+c¢=E[z]+¢

Elz+y| =Bl + B[y

E [az] = aE [z]

Donde z y y son variables aleatorias y a y ¢ son constantes. En *) es valido incluso si y no es independiente
de z
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Funcion de distribucién gamma

En este caso se define que v < M < oo. Se realiza el cambio de variable dado por A.11
para escalar a la variable de distribucién x:

r=M-—~ (A.11)
con esto, se llega a:

M =af +7 (A.12)
y la relacién entre las varianzas:

o2 =03, (A.13)

a= @77;”2 (A.14)
_ Ma— g (A.15)

Que son las ecuaciones necesarias para escalar la funcién de distribucién y encontrar sus
parametros. Al realizar el cambio de variable A.11 y reemplazar en A.8 se llega a:

/ F(x(M))dM = / F(M)dM = 1 (A.16)

Que es la ecuacién de normalizaciéon necesaria para la funcion de distribucién molar
(ecuacién 1.1). En este caso F(M) = f(x).

Funcion de distribucion beta

En este caso se define que v < M < M,,. Se realiza el cambio de variable dado por A.17
para escalar a la variable de distribucién x:
M —~

= Y — (A.17)

con esto, se llega a:

M —~

T = YA (A.18)
y la relacién entre las varianzas:
o2
ol=__M _ (A.19)

(M, — )2
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Con las ecuaciones A.18 y A.19 se escala el promedio y la varianza y con las ecuaciones
A.5 y A.6 se encuentran los pardmetros a y  de la funcién de distribucién:

(1-7)22 - o’z
a= = (A.20)

a(l —T)

x

8= (A.21)

Al realizar el cambio de variable A.17 y reemplazar en A.8 se llega a:

/ %m - / F(M)dM =1 (A.22)

Que es la ecuacion de normalizacién necesaria para la funcion de distribucién molar

(Ecuacion 1.1). En este caso F(M) = J\/ch,ix—)y

A.5. Método de cuadratura

Para representar adecuadamente la composicion del residuo utilizando las propiedades
de la funcién de distribucién (ecuaciones 1.1 y A.7) en este trabajo se utilizé el método de
cuadratura.

Cuadratura de Gauss-Laguerre

La cuadratura generalizada de Gauss-Laguerre aproxima una integral semi-infinita de
una funcién f(u) por la sumatoria de dicha funcién evaluada en puntos de cuadratura y
multiplicada por unas funciones peso. Para n puntos de cuadratura la férmula es:

/f(u)du = Zn: wiuy e f(u;) (A.23)
, i=1

Donde w; y u; son las funciones peso y los puntos de cuadratura respectivamente. Los
puntos de cuadratura son los ceros de los polinomios generalizados de Laguerre L2 (u). Los
polinomios son determinados por los valores de oo y n de la relacién de recurrencia:

Li7 ' (u) = [u— (e + 2n = 2] L7  (u) — (n — 1)(a +n — 2)L375(u) (A.24)
Donde L (u) =1y LY !(u) = u — a. Los puntos de cuadratura calculados son relacio-

nados a los valores correspondientes de la variable distribuida M por medio de la relacién:

v = Miﬁ_ g (A.25)
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Los factores peso w; son calculados en cada punto de cuadratura con:
~ nll(n + a)u;
=5

Lo (us)]

Se debe notar que u = x/f3. Asi, realizando el cambio de variable M — x — wu:

(A.26)

)

]OF(M)dM - ]Of(x)d:)s - ﬁ]of(u)du =1 (A.27)

Y

Al realizar la integracion dada en A.23 se define una fraccién mol efectiva z; en cada
punto de cuadratura:
zi = nf [wiu; "] F(M;) (A.28)
Donde 7 es la fraccion mol promedio de la sustancia continua. Con A.28 es entonces
posible calcular la composicion efectiva en cada punto de cuadratura para cualquier funcién

de distribucién semi-infinita, analitica o no. Si F/(M) es una distribucién gamma (A.1) la
ecuacion A.28 se reduce a:

nw;
['(«)

Zi =

(A.29)

Cuadratura de Gauss-Chebyshev

La cuadratura Gauss-Chebyshev aproxima una integral en intervalo finito de una funcién
f(u) por una sumatoria de dicha funcién evaluada en puntos de cuadratura, y multiplicada
por unas funciones peso. Para n puntos de cuadratura la férmula es:

/ flaydu = > wif ) (A.30)

Los factores peso w; y los puntos de cuadratura estan dados por:

™

wi = —(1 - u?)'/? (A.31)

P e

Se escala la funcién de distribucién f(x) escalando el intervalo de la variable de distri-
bucibn 0 <z <z, a -1 <u <1 con:

r= ‘%n(u +1) (A.33)
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Para la distribucién beta z,, = 1 y para la gamma es el valor correspondiente calculado
con M, segun la ecuacion A.11. Al realizar el cambio de variable M — x — u:

My, Tm

/ F(M)dM = / f(a)de = %m /1 Fu)du =1 (A.34)

e integrar segin A.36, se define una fraccién mol efectiva z; en cada punto de cuadratura:

5 = S (emwif(:)) (A.35)

Donde 7 es la fraccién mol promedio de la sustancia continua. Con A.35 es posible calcular
la composicion efectiva en cada punto de cuadratura para cualquier funcién de distribucién
en un intervalo finito, analitica o no.

Cuadratura de Gauss-Legendre

La cuadratura Gauss-Legendre aproxima una integral en intervalo finito de una funcién
f(u) por una sumatoria de dicha funcién evaluada en puntos de cuadratura, y multiplicada
por unas funciones peso. Para n puntos de cuadratura la férmula es:

[ Hwdu=> " wipta) (A.36)

Para integrar las funciones de distribucién se puede realizar el cambio de variable:

M:7<1;u>+Mm<1;u) (A.37)

Al realizar el cambio de variable M — u:

/ F(M)dM = @/F(M(u))du =1 (A.38)

Los puntos de cuadratura u; son las raices del polinomio de Legendre P,(u). Estos se
pueden obtener de las raices del polinomio caracteristico de la matriz de Jacobi, es decir, sus
valores propios. La Matriz es:

[0 1/V3 0 0 0 0o - 0 0 0 T
1/V3 0 2/V/15 0 0 0 .- 0 0 0

0 2/V15 0 3//35 0 0 0 0 0
0 0 3//35 0 4/v/65 0 0 0 0
_ . _ , o (A.39)
i i i i i n—2 n—1
coor 000 Vit 1 ° Vi

L 0 0 0 0 0 0 A 0 W 0 |
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Los factores peso w; se pueden obtener del sistema de ecuaciones dado por la relacién:

n 1— (_1)k+1
k
3w = 22D (A40)
— E+1
para k = 0,1,2,....n — 1. El sistema de ecuaciones dado en A.40 es un sistema de

ecuaciones lineal de nxn con incégnitas w;.
Con esto, se define una fraccién mol efectiva z; en cada punto de cuadratura:

2= gwiF (M(u;)) (A41)

Donde 7 es la fraccion mol promedio de la sustancia continua. Con A.41 es posible calcular
la composicion efectiva en cada punto de cuadratura para cualquier funcién de distribucién
en un intervalo finito, analitica o no.

Método de intervalos

El método de intervalos aproxima la integral de la funcién de distribucion gamma en
un intervalo finito, v < M < M,,. Consiste en dividir el intervalo en intervalos de pesos
molecular constantes:

AM = M; — M; 4 (A.42)
La fracciéon 7 en cada intervalo es entonces:
zi = 1 (Po(M;) — Po(M;—1)) (A.43)

Y el peso molecular promedio del intervalo es:

= (P1(M;) = P1(M;—1))

M,=v+« A.44
7 By (M) = Po(M, ) S
Donde:
Py = QS (A.45)
1
P, =Q <S — —) (A.46)
o
Los parametros QQ y S se calculan de:

S=> "y (H(a + k:)) (A.48)
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La sumatoria A.49 se realiza hasta que el tltimo término sea menor que 1x1075.
y es igual a:
M —~
y =
B
Las ecuaciones A.43 a A.49 se realizan para los n — 1 seudo-componentes y el tltimo es
calculado segun las restricciones:

= z (A.50)

i=1

(A.49)

M=) Mz (A51)

i=1
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Teoria de la cadena rigida perturbada
y termodinamica continua

El modelo termodinamico utilizado en este trabajo para representar las propiedades del
residuo y la mezcla disolvente-residuo se basa en una modificaciéon de la teoria de la cadena
rigida perturbada original (PHCT)! [30,31], la cual mejora las predicciones en la fase liquida.

B.1. Energia de Helmholtz

La expresién para el calculo de propiedades termodinamicas se basa en el calculo de la
energia de Helmholtz residual [36,40]:

A"(T,v)  A(T,v) — A%(T,v)

T = T =aq (B.1)

La energia de Helmholtz residual se separa en dos términos, uno de referencia y otro de
perturbacién [24, 33, 34]:

a = aref + apert (B2)

El término de referencia incluye fuerzas intermoleculares repulsivas y el de perturbacion
incluye las fuerzas intermoleculares atractivas. El término de perturbacion es separado en
contribuciones para alta densidad y baja densidad [24,33, 34]:

a’t = a**(1 — F) +a¥F (B.3)

Donde a®® y a¥ son las contribuciones atractivas en la energia de Helmholtz en los limites
de baja y alta densidad. F' es una funcién de interpolacién suave entre los dos limites de
densidad, que depende de la temperatura y densidad.

!De sus siglas en ingles: Perturbeb Hard Chain Theory
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Parametros

Hay tres pardmetros moleculares caracteristicos para cada fluido puro: ro?, eq/k y c;
estos caracterizan el volumen suave de empaquetamiento, la energia potencial y el niimero
de grados externos de libertad de la molécula respectivamente [24, 33, 34].

El volumen suave de empaquetamiento por mol de molécula es:

v* =10 Noy/V2 (B.4)
Se define una temperatura caracteristica:
T =eq/ck (B.5)
El pardmetro ¢ (extrictamente en esta teoria es el término (¢ — 1)), toma en cuenta la
dependencia de la densidad debido a rotaciones y vibraciones externas de la molécula de

acuerdo con la teoria de fluidos densos de Prigogine (1957) y Flory (1970). Se define un
volumen rigido de empaquetamiento:

vl =v*(d/o)? (B.6)
Con las relaciones anteriores se definen el volumen y la temperatura reducida:

o =uv/vt (B.7)

T=T/T* (B.8)

La relacion entre diametros de empaquetamiento rigido y suaves se define como una
funcién de la temperatura reducida:

(B.9)

d 1+0,29770T
o 1+0,33163T +0,001047772

Término de referencia

El término de referencia es una forma generalizada de la ecuaciéon de Carnahan-Starling
de esferas rigidas [24,33,102,103]:

af = —¢ (37—(/16__7_4/)5;/6) (B.10)

Donde 7 = 7v/2/6
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Término de perturbacién

El término de perturbacién para el fluido denso es? [24, 33]:

(1) (2)
T T
donde:
alm — %(am by [T e /T2 o [ 5%) (B.12)

Tabla B.1 Parametros a,,, by, ¢mn vV dp,.

m Am b, Cm dp,
1 | —8,5959 | —4,5424 | —2,1268 | 10,285
2 | —1,9075 | 9,9724 | —22,216 | 15,904

El término de perturbacién para bajas densidades es una expresion derivada de una
expansién virial truncada en el segundo término® [24, 33]:

a® = — (B.13)
El segundo coeficiente virial es:
B = —cv(12,541 + Q(c) /T)exp ((0,67372/T) . 0,98071) (B.14)

Donde:
6,9261(c — 1)?
0 =
(&) =TT 08m20(e = 1)

(B.15)

Funcion de interpolacion

Esta funcién interpola entre los dos limites de densidad [24, 33]:

et (- (2) ) 10

Donde:
(eq/k)! ! = T (B.17)

En esta ultima expresién se desprecian las contribuciones polares (dipolar, cuadripolar y
dipolar-cuadripolar)

2En la forma original del modelo, este término es la suma de las contribuciones por dispersién y polares
(dipolar, cuadripolar y dipolar-cuadripolar): a¥ = a¥ (dispersion) + a¥ (polar). En este trabajo se omiten
las contribuciones polares.

3Al igual que en la expresién para el término de perturbacién de fluido denso, en la forma original
este término es la suma de las contribuciones por dispersién y por contribuciones polares (dipolares y
cuadripolares). También se omiten estas contribuciones
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B.2. Reglas de mezclado

Las reglas de mezclado para el calculo de los parametros de mezcla son las expresiones
presentadas en [24,34].

En las siguientes ecuaciones los términos entre corchete angular, (e), representan las
propiedades para la mezcla en las definiciones de la energia de Helmholtz dadas B.1.

Volumen reducido

El volumen reducido esta definido por:

b= W (B.18)

(o) = ixivf (B.19)

Parametro c

De la misma forma que para el volumen reducido, el parametro ¢ de la mezcla es:

(c) = lecz (B.20)

Término de perturbacion segundo virial

La regla de mezclado para este término es cuadratica:
n n
i=1 j=1

Los términos cruzados para el segundo coeficiente virial son:

Cij = (Ci —+ Cj)/Q (B22)
(cvh)ij = (civ; +cu))/2 (B.23)
zT* 1/2 T 1/2
,17;; _ (C 7,) C(Cj ]) (1 . ]{75) (B24)
]

El pardmetro k‘g es un parametro de interacciéon binaria.



Apéndice B 101

Término de fluido denso

Para mezclas altamente asimétricas, se aconseja usar una regla de mezclado ctibica en la
composicién. La dependencia de este término con la composiciéon es:

a™ (z) = a™ (T, (v1)) (B.25)

Donde (v') estd dado por B.19 y (cT*"v') es

(T ™) Z Z Zx [E][EkAUk (B.26)

i=1 j=1 k=1

donde, para i # j # k:

m 1 m 7 1 m 7
A = 50l (1= k) + 5ai0 (1= k) (B.27)
parat=j = k:
A =aff” (B.28)

y para dos subindices iguales:

1

A = 5@ + (1 - ki) (B.29)
m ]' m m
Ay = 5(“5]' D)1~ k) (B.30)
m ]' m m
Ag'u') = 5(5‘;’ ) + ag'z' )(1 - kj(i))) (B.31)
con:
m,. 13
(m) . €ijq; ’l“jdijNav B.32
CLZ-j —Cl|icik:| \/§ ( 3>

(m) (m) ~
En este caso, a;; " # a;; . Ademés:

A 1
kij = 5 (ki) + kj) (B.33)
1
dij = 5(di + d;) (B.34)
y

eij = (€)' (B.35)
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Cuando los pardmetros de interaccion binaria k; ;) y kj(;) son iguales, la regla de mezclado
B.26 se reduce a una regla de mezclado cuadratlca 1gual a:

(eT* ™) Z ij (B.36)

=1 j=1

(™) calculado por (B.32) pero tomando e;; = (e¢;)/2(1 — ky;).

Con a;;

Para mezclas es necesario tener 2 parametros adicionales para el calculo del término de
fluido denso; estos son: €/k y v}, . vi,, el volumen suave de empaquetamiento por segmento
v que estd relacionado con r, es el mismo para todos los segmentos e igual a 10 cm?/mol.
El pardametro ¢/k varfa dependiendo de la clase de sustancia [24,34]. Para hidrocarburos
saturados y arométicos se recomienda un valor de 80 y 110 respectivamente.

Con esto, es posible calcular r, d y ¢ de las relaciones:

v* =10 Ngy /V2 = TUseq (B.37)
vl = rd®N,, /V2 = TUeq (B.38)
=4 (B.39)

Funcién de interpolacion

Para el calculo de la funcién de interpolacion, la regla de mezclado es:

(T (eq/k)" """ vT) Z Z 77,0y (B.40)

i=1 j=1
donde:

TZ-*—I—T; [(Eq/k)total T_I_ (Eq/k)toml T

= 5 5 (B.41)

B.3. Mezclas semi-discretas

Una mezcla semi-discreta estd compuesta por sustancias cuya composicion se representa
por medio de una distribucién continua, sustancia continua, y por sustancias cuya compo-
sicion es un valor, sustancia discreta. Para una mezcla semidiscreta de n componentes y [
componentes continuos se debe cumplir:

Zx, + Zm/ M)dM =1 (B.42)

M
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donde para cada fraccion continua:

/ F(M)dM =1 (B.43)

Si se utiliza un método de cuadratura para calcular numéricamente y de forma muy
aproximada esta integral, B.42 se convierte en:

le +ZZ = (B.44)

J=1 pr=1

En B.44 se nota que el numero de puntos de cuadratura para cada sustancia continua,

' pueden ser diferentes. El segundo término de B.44 se puede escribir como va | %, donde

N Z =1 M, es decir, este término es la sumatoria de las composiciones en cada punto de
cuadratura para todas las fracciones continuas. B.42 se puede escribir entonces:

i=1

Donde s =n + N.

Con esto, es posible utilizar las reglas de mezclado presentadas en B.2. Para ejemplificar
esto, se realizan dos ejemplos del tratamiento de reglas de mezclado lineal y cuadratica.

Una regla de mezclado lineal para una mezcla semidiscreta estrictamente debe ser de la
siguiente forma. Tomando B.19 se tiene:

oty = ixiuj + an / Fy(M)l(M)dM (B.46)

Y calculando la integral mediante un método de cuadratura B.46 se reduce a:

n N s
=Y awl + Y zul(My) =) aw] (B.47)
=1 j=1 i=1

que es similar a B.19.
Una regla de mezclado cuadratica en una mezcla semidiscreta de forma similar debe ser,
tomando B.21:

B = szl%Blﬂ+2Zmeﬂf )BfMdM+

i=1 j=1 =1 j=1
l

Zme / / Fy(M*)BY,, . dMdM*  (B.AS)

i=1 j=1 M M+
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Calculando las integrales con un método de cuadratura B.48 se reduce a:

n n n N N N s ]
B = Z inajjBij + 2 Z Z xiZjBiMj —+ Z Z ZiZjBMiMj = Z inajjBij (B49)

i=1 j=1 i=1 j=1 i=1 j=1 i=1 j=1

que es similar a B.21.

Asi, para el calculo de las propiedades de la mezcla, cada punto de cuadratura se puede
tomar como otra sustancia discreta (de manera similar a un seudocomponente) y las reglas
de mezclado presentadas en B.2 no requieren modificacién para su utilizacion.

B.4. Coeficiente de fugacidad

Sustancias puras

El coeficiente de fugacidad se define en sustancias puras como [36,40]:

_GP)_GILP)-GUTP) (.50

n(9) RT RT

de las relaciones fundamentales de la termodinamica se puede demostrar que

G(T,P) — G9(T, P)  A(T,P)— A%(T, P)
7 = o7 +(Z-1) (B.51)

ademas,

A(T,P)— A%(T,P)  A(T,v)— A%(T,v) .
=T = T —In(z) =a" —In(z) (B.52)

Donde a” estda dada por B.1 y B.2. Por lo tanto, para el cdlculo de la fugacidad para
sustancias puras se utiliza la siguiente expresion:

In(¢p)=a"+(Z—-1)—1In(Z) (B.53)

Mezclas semidiscretas

Para una sustancia discreta en la mezcla el coeficiente de fugacidad se define como [36,40]:

oo (T P) = p (T, P) (T, P)

In(¢;) = B.54
de las relaciones fundamentales de la termodinamica se tiene que:
T, P o(nA" /RT
pi(T,P) _ (0(nA"/RT) (B.55)
RT 671, T\Vinjsi
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finalmente, de la relacién B.52 se obtiene la ecuacién para el coeficiente de fugacidad de
una sustancia discreta en la mezcla:

In(d:) (a;sr) —n(2) (B.56)
v T,Vinj4;

Los términos que dependen de la composicién en la energia de Helmholtz son las reglas
de mezclado. Como ejemplo, al calcular la derivada con respecto a n; de las expresiones B.46
y B.48, reglas de mezclado para mezclas semi-discretas, se llega a:

vty
O(n?B - : |
(gn ) =2n Z%’sz + ZW;’/F}‘(M)BiMdM (B.58)

=1 =1 3

Al utilizar un método de cuadratura para la ultima expresion se puede escribir de la
forma:

d(n*B) " N s
anl- =2n ]Z:;l’jBij + ;ZjBiMj = 271,]2:;ij2] (B59)

La expresién completa para el cdlculo de la derivada de na” se presenta en la siguiente
seccion. Para una sustancia continua, el coeficiente de fugacidad es una funciéon continua de
la variable distribuida M:

_ wil(T, P, M) = (T, P, M) (T, P, M)

In(¢i(M)) BT 7T (B.60)
Para una sustancia continua, el potencial quimico se define como [24]:
RT on; F;(M+) TV Mt =M '

En este caso, el potencial quimico de la sustancia continua es la derivada funcional de na”
con respecto a la funcién de distribucién extensiva n;F;(M) en un valor fijo de la variable
distribuida, M = M™. El coeficiente de fugacidad de una sustancia continua en la mezcla es
entonces:

T

In(:(0)) = ( ona ~in(2) (B.62)

5nin’(M+))T,V,M+:M

Para calcular la derivada funcional utilizamos la siguiente relacién. Si ¥ es una integral
de una expresion que contiene nF'(M):

U= / F(nF(M))dM (B.63)
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U es una funcional que asigna un valor a la funcién nF(M) en todo el intervalo de M.
La derivada funcional de ¥ con respecto a nF'(M) es:

5 df

SnF(M) ~ dnE(M) (B64)

Con las relaciones anteriores, B.63 y B.64, y derivando na” para una sustancia continua
utilizando las reglas de mezclado apropiadas para mezclas semidiscretas, B.46 y B.48 por
ejemplo, es posible demostrar que al utilizar un método de cuadratura para calcular las
expresiones resultantes, se llega a expresiones similares a las de las sustancias discretas. Para
mostrar esto, se realizan los ejemplos siguientes. Para una regla de mezclado lineal, B.46, la
derivada funcional con respecto a nF'(M) es:

§(nv') t
N (M B.65
smran = 10 (5.65)

Si se utiliza un método de cuadratura, UZ-T (M) se evalua en cada punto de cuadratura M;.
Para una regla de mezclado cuadratica, B.48, la derivada funcional con respecto a nF' (M)
es:

5(n . ;
M( = 2n Z x;Biy; + Zm / Fy(M*)BY,,, . dM* (B.66)
M+

Al utilizar un método de cuadratura en la expresién anterior se llega a:

5(n*B) " N s
on; F(M) =2n (Z i B + Z 2By | = 2”2373'3%]' (B.67)

J=1 J=1 J=1

De lo anterior, se nota que la expresion para el calculo de la derivada de la energia de
Helmholtz para las sustancias discretas y continuas es similar cuando se utilizan métodos de
cuadratura para caracterizar la composicién de las sustancias continuas.

Derivada de la energia de Helmholtz residual

De la ecuacion para la energia de Helmholtz, B.2, se puede deducir la derivada con

respecto al nimero de moles de la sustancia i*:

ona”  Ona"! ona®” ona¥ g s, OF
o, om +(1-F) oy + F P + (a”¥ —a )nani (B.68)
Las derivadas para cada término son las siguientes:
ona™t  —Br/v—4)(r/v) 27(c)(nl) (T/0—2)
T B K (B.69)

4Todas las derivadas son a T, V' y n;»; constantes
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Donde:
(nc) = ¢ (B.70)
(nvt) = o] (B.71)

En los términos anteriores ¢ es tanto para las sustancias continuas como las discretas.
Estrictamente para las sustancias continuas se podria escribir por ejemplo ¢(M;) donde i en
la sustancia continua es en el punto de cuadratura.

ona®™ 2 <
7=1
ona? Ly ~ ~2 ~3 * (nvf) ~ ~2
= — [(cI™*v") (a1 + b1 /0 4+ ¢1/0° + d1/0°) + (cT*0T) (by + 2¢1 /0 + 3d, /77)
on; Tv v
I s pwrey ~ ~2 ~3 «2 + (nvf) ~ ~2
T2y (cT**vt) (ag + be /0 + co /07 + do/0°) + (cT™*0") . (by + 2¢o /0 + 3dy/07) | (B.73)
Donde:
(T vty Z xjxkA”k + Z Z xjxkAﬂk + Z Z :nykA],ﬂ (cT*" vt (B.74)
j=1 k=1 j=1 k=1 j=1 k=1

Y por iltimo, la derivada de la funcion de interpolacién multiplicada por el niimero de
moles de la mezcla:

g:l Ti ((T*(eq/k)tomlUT> (T*(Eq/k)totalUT>) exp ( Tg <T*(€q/k)total T>)
(B.75)
Donde:
(T*(eq/R)™etol) =2y ;6 (B.76)

j=1

B.5. Factor de compresibilidad

El factor de compresibilidad estda dado por la relacién [36,40]:

Z—1-v (a“ ) (B.77)
ov T
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De la definicién de a”, (B.1), se puede obtener la derivada de la energia de Helmholtz
residual con respecto al volumen especifico®:

da”  Ba™! da’ da¥ OF
- L= F——+(a¥ —a™)— B,
ov v + ( ) v + o + (a a ) BB ( 78)
Las derivadas para cada término son las siguientes:
Oa"r _ (21(e) o
e T (- 7/5)3(2/” — /) (B.79)
aasv
B =a” B.
ou T (B.80)
da®  (cT*ol) B B .
'y T T T (a1+261/v+301/v2—|—4d1/v3)-|-
T*Z T
(") TZ': ) (az + 202/ + 3c2/0* + 4d2/7°)  (B.81)
aF = 6<T*(€q/k:)t0talvT> 6 * total , t
v T2 exp | = (T (eq/ k)" 0") (B.82)

Con las expresiones anteriores es posible calcular el factor de compresibilidad Z por medio
de un método numérico. En este trabajo se utilizé el método de Newton-Raphson.

B.6. Parametros de la ecuaciéon de estado para varios
hidrocarburos

Los parametros v*, T* y ¢ necesarios en la ecuacion de estado para algunas sustancias
son [24, 34]:

Tabla B.2 Parametros moleculares de fluido puro
T v* c
Fluido K | cm?®/mol
Propano | 253,5 40,46 1,447
Butano | 281.,8 50,99 1,609
Pentano | 303,4 | 60,41 1,778
Hexano | 317,9 70,48 1,974
Heptano | 330,4 80,02 2,158
Octano | 342,1 90,28 2,318

>Todas las derivadas son a Ty n constantes



Apéndice B 109

Para una clase de hidrocarburo dada, estos datos son funciones del peso molecular:

v* =a® +aPM (B.83)
I =bW 4@ M (B.84)
T = W — @ exp(—c® MOP) (B.85)

Las siguientes tablas muestran los parametros a, b y ¢ para tres clases de hidrocar-
buros, con los cuales se caracteriza el residuo del crudo. Estos fueron resultado de un ajuste

de los pardmetros originales con datos de [16,35].

Tabla B.3 Constantes para la ecuacién B.83
v*, cm® /mol

Clase de hidrocarburo al) a®?

Parafinas 8,9211 | 0,73444
Alquilaromaéticos -9,5752 | 0,72282
Anillos aromaticos fusionados | 12,1524 | 0,55032

Tabla B.4 Constantes para la ecuacién B.84

cr*, K
Clase de hidrocarburo b b2
Parafinas 121,24 | 5,7168
Alquilaromaticos 261,38 | 7,8843
Anillos aromaticos fusionados | 174,35 | 4,4973

Tabla B.5 Constantes para la ecuacién B.85

T K
Clase de hidrocarburo M c® c®)
Parafinas 422,25 | 668,76 | 0,21516
Alquilaromaticos 402,99 | 438,79 | 0,14186
Anillos aromaticos fusionados | 1247,2 | 1521,1 | 0,06883

Utilizando dichos pardmetros se obtiene®:

6Figuras similares para hidrocarburos saturados y aromaticos se presentaron en la seccién 1.3.2.
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Calculo de la curva de destilacion

C.1. Con una funcidon de distribucion

Previamente se definié la clase de sustancia de que esta conformado el crudo, por ejemplo

saturados, aromaticos, etc; y se realizo la caracterizacion de la composicién por algin método

de cuadratura.

1.

2.

Datos de entrada: parejas de datos (z;,M;).

A cada valor de M;, calcular T}, v p; (densidad a 15,5 °C). En este caso, ya que estos
valores son los de las sustancias puras, estos pueden estar en una base de datos y
simplemente se leen de esta.

Con la densidad y la composicion, se calcula la composicion volumétrica: ¢; = %

j\Z3/Pj
Se calcula la composicion molar y volumétrica acumuladas, Z; v ®;: Z; = z; + Z;_1,
donde Z; = 2z, y Z,, = 1. Para la composicién volumétrica es similar.

mediante un método de ajuste de datos, se ajusta la mejor curva para los datos de
Ty, contra Z; y Tp, contra ®;. En este trabajo se utilizo el método spline. Con esto, se
obtiene la curva de destilacion completa.

Para calcular las fracciones z; y ¢, segun la Tabla 1.2 se encuentran los valores de
Z;y ®; a los valores de Ty,: 71, 177, 204, 274, 316, 343, 454, 538 °C, con la curva
ajustada del punto anterior. Se calculan las composiciones molares y volumétricas z;
Yy ¢;. 2; = Z; — Zj—1 donde z; = Z;. La composicién del residuo es entonces 1 menos
el valor de Z; a 538 °C. Para las fracciones volumétricas se realiza de manera similar.

C.2. Con mas de una funciéon de distribucion

Previamente se defini6 las clases de sustancias para cada funcién de distribucién y que

conforman el crudo, por ejemplo saturados, aromaticos, etc; y se realizé la caracterizacién
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de la composicién para cada una de estas por algin método de cuadratura.

1. Datos de entrada: parejas de datos (z;,M;) para cada funcién de distribucién k. Los
valores de z; para cada funciéon de distribucion estd ponderada por su composicién
global.

2. Para cada funcién de distribucion k, se realizan los pasos 2 a 6 de la secciéon anterior.
En este caso, se debe notar que para calcular las fracciones volumétricas en 3, se deben

. . . 2k [ ok
tener en cuenta las otras distribuciones: gbf = %
>k Zj (Zj /pj )
curvas de destilacion individuales para cada funcién de distribucion £ y las fracciones

. BEsto da como resultado las

segin la tabla 1.2, 2% y ¢

3. Las fracciones globales segtin la tabla 1.2 para la mezcla son la suma de las fracciones
correspondientes de cada funcién de distribucién: z; = 3, 2¥.

4. Para calcular la curva de destilacion total se deben identificar primero las temperaturas
iniciales y finales de cada curva de destilacién individual: T} y T}. Se organizan estas
temperaturas en orden ascendente: T = [T, T, ..., T, ..., T, ).

5. Se toma el intervalo de temperaturas 7,, 1 a 7T,,. Se identifica en este intervalo las
curvas de destilacion presentes.

6. Se crea un vector de temperaturas entre estas dos temperaturas: t, = [T_1, ..., T,
en este trabajo se utilizaron 20 elementos para este vector. A cada una de estas tem-
peraturas, y con la curva de ajuste para cada curva de destilacién individual presente
en este intervalo, se calculan las composiciénes molares y volumétrica acumuladas: Z¥,
®k. Con estas, se calculan las composiciones en cada punto r: 2¥ = ZF — ZF | v de
manera similar para las fracciones volumétricas.

7. Se calculan las composiciones globales en cada punto r: z, = >, zF y de la misma
forma para las fracciones volumétricas.

8. Con las composiciones del punto anterior, y la ultima composicién acumulada del
intervalo de temperatura anterior, se calculan las composiciones acumuladas de este
intervalo: Z, = z,+Z,_1. De manera idéntica se realiza para las fracciones volumétricas.
Asi, se tiene para este intervalo de temperaturas las composiciones acumuladas, pero
también la composicion de cada clase de sustancia en todos los puntos.

9. Se repiten los pasos 5 a 8 hasta el iltimo intervalo y se construye la curva completa
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Calculo de la separacién de fases
crudo-solvente

En el siguiente apéndice se describen los algoritmos usados para el calculo de la separacion
de fases crudo-solvente en una etapa (Figura D.1), y para un proceso en N etapas de acuerdo
al modelo en pseudo-contracorriente de Hunter-Nash [76] (Figura D.2).

) Mirr
my
N
il mh_,
A
M, N-1
m)’\llfl 777,5\]72
mil mb
2
mi! 1 my
Y
M 1
" My

Figura D.2 Proceso de desasfaltado con disolvente en N etapas

En las figuras anteriores las variables de los flujos de entrada y salida estan organizados
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de forma vectorial de tal forma que:

F=[Fy Fs Frn Fr Fas|

Fy  Flujo de disolvente
Fs  Flujo de saturados
Fy Flujo de arométicos
Fr  Flujo de resinas

Fxs Flujo de asfaltenos

Asi:

My =F;=[0 Fs; Fa; Fri Fass |, los flujos de entrada de las fracciones SARA
del residuo.

Miy=Fi=[Fagy 0 0 0 0],lamasa de entrada del disolvente.

M[U = F]U = [ Fds,HI FS,HI FA,HI FR,HI FAS,HI ], el aceite desasfaltado extraido
por el disolvente (DAO).

My = Frv = [ Fasgv Fsqv Farv Friv Fasyv ], la fase asfalténica del residuo
(DOA).

De lo anterior:

Fsrrr+ Farrr + Froor + Fasor

> My

DAO =

Fsrv+ Farv+ Friv+ Fas v
> My

Para el calculo del DAO y DOA se supone recuperacion completa del disolvente.

DOA =

Ademds, en la Figura D.2 las variables m! y m!? son los flujos de los componentes de la
fase I (DAO) y de la fase IT (DOA) de la etapa i respectivamente. En este caso:

LIl _ LI III LI I II I I I1
m;" " = I} _[Fds,i FS,i FA,z’ FR,z' FAS,i]

T 11
Asi, my = My my' = Mpy.
11

En cada etapa las corrientes de salida m! y m!! se encuentran en equilibrio de fases
dado por la ecuacién 2.1, ecuacion que para este caso representa una separacién de fases
liquido-liquido.

En la Figura D.3 se presenta el algoritmo utilizado para el calculo de la separacién de
fases dada por el equilibrio liquido-liquido.

Para realizar el calculo del proceso de desasfaltado en 1 o N etapas los parametros de

entrada que se deben definir son:

= Presién de operacién P
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Entrada
T‘7 P, Zj

Proporcionar estimados inciales de
I I

Ti» Ty ;1T

Calcular K; = J;’

i

k=1

Ejecutar Rachford-Rice para

> calcular la fraccién separada

i(1-K;
fW) = %:0

)

Y
Calcular

ol = 2z

Ty T+ (Ki—1)

I _ gr I
z; = Kz;

T

normalizar x; = S

Calcular
o1 A1
i Qi

Calcular
9 =llziéi —xi'o"|

- < tol

Calcular K; = d)f; 2 7Nk0 1 I 6 ’
P - k> kmax

Si

No hay convergencia

Dar nuevos estimados 451—Ekma1

iniciales

No
No hay separacién No 0< l/'} <1 Si Sepalig:;g?n(;ifases
de fases N
79 7 9

Figura D.3 Algoritmo para el cidlculo de la separacién de fases liquido-liquido crudo-

disolvente.

Tipo de disolvente usado

M isol
Relacion de disolvente a residuo R (R = asa de disolvente

)

Masa de residuo

Flujo de entrada del residuo

Composicién de las fracciones SARA del residuo

Composicién de los metales (Vanadio, Niquel, Hierro), Nitrégeno y Azufre
Funciones de distribucién con las que se caracteriza cada fraccién SARA (M y o3))

Ntimero de puntos de cuadratura usados para cada funcién de distribucién (u; — M;)
para la caracterizacién de la composicién del residuo (z;)
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» De acuerdo a la teorfa de la cadena rigida perturbada (PHTC) presentada en el capitulo
1 y en el apéndice B para el célculo de las propiedades del residuo, seleccionar los
pardmetros para cada fraccion SARA y para el disolvente (v*, ¢T*, y T%)

Con lo anterior, en la Figura D.4 se presenta el algoritmo utilizado para el calculo del
proceso de desasfaltado en una sola etapa.

Datos de
Entrada

Calcular z;

Ejecutar el algoritmo
de la Figura D.3

I II
xiaxz’ 7¢

Calcular m{ y mi!
Retornar
I 1T
my, my

Figura D.4 Algoritmo para el calculo del proceso de desasfaltado en una etapa

Para el cédlculo del proceso de desasfaltado en N etapas se implementa el método de
Hunter-Nash [76,104]. En la Figura D.5 se presenta un ejemplo gréfico del esquema de las
iteraciones para el método de Hunter-Nash para un proceso en 3, 4 y 2 etapas.

En una primera fase del cédlculo, se inicia en la etapa N — 1 seguida del calculo de la
etapa N, con los flujos calculados, se inicia de nuevo el cdlculo en la etapa N — 2 hasta la
etapa N, y de nuevo, al terminar en la etapa N, se inicia el calculo en la etapa N — 3 hasta
la etapa N y asi sucesivamente hasta haberse calculado los flujos desde la etapa 1 hasta la
N. Hasta aqui, se ejecuta una secuencia donde se incializan los flujos de los componentes en
la torre desde la etapa 1 a la V.

Seguidamente, se hacen iteraciones sucesivas, realizando el cdlculo de la torre (etapa 1
hasta N) hasta que el balance de materia esté dentro de una tolerancia establecida.

En la Figura D.6 se presenta el algoritmo utilizado para el calculo del proceso de desas-
faltado en N etapas.

Un caso especial es el caso cuando N = 2. Aqui el algoritmo usado para el proceso
en N etapas es modificado ligeramente. En la Figura D.5(c) se presenta la secuencia de
inicializacion de los flujos de la torre y en la Figura D.7 se presenta el algoritmo utilizado
para el calculo del proceso de desasfaltado en 2 etapas.
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Inicializacién de los
flujos de la torre

Iteraciones sucesivas
hasta convergencia

(a) Esquema de iteraciones para tres etapas

111

=N W

(b) Inicializacién de los flujos de la torre para 4 etapas

117

1

1 /TZR I
I

/T-;R I

(¢) Inicializacién de los flujos de la torre para 2 etapas

Figura D.5 Esquema en pseudo-contracorriente de Hunter-Nash para el procesos de desas-
faltado: I Residuo; I Solvente; 111 DAO; IV DOA
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Datos de
Entrada
j=1
k=0

N

Mo = Mo+ 6 n—1Mp +mlL (1= 6 N—cont — 6i,n)

Calcular z;

Ejecutar el algoritmo
de la Figura D.3

I 11
Ty Ty

Calcular

I 17
my, My

M, =m!
i=1i+1

No ; >E

MO = m{\flfcont + AIII

/|

cont = cont + 1

L~
Si
No .
cont >N —1

Si
j=N-1

f=Ilmy +mi{’ — M; — M|

/ N ol No My =mil + My,

k> ks | F=R+1

No hay Convergencia Si

Dar nuevos estimados Retornar
VO No ol Si
iniciales f<to mi, mit

Figura D.6 Algoritmo de calculo para el proceso de desasfaltado en N etapas segun el
esquema en pseudo-contracorriente de Hunter-Nash




Apéndice D 119

Datos de
Entrada
i=0
k=0
My = My

O

cont = j

)

i =N — cont

)

\

e

Mo = Mo + 6;, nM;

Calcular z;

Ejecutar el algoritmo
de la Figura D.3

I 17
Ty Ty,

Calcular

I IT
my, My

7>

/|
=]

MO = mgvlfcont + MII
cont = cont + 1

-
Si
No .
cont >N —1

J=1

f=1lmb +m{" — My — M|

f § tol No M, = mél + My,

k>kpaw | K=Fk+1

No hay Convergencia Si
Dar nuevos estimados | N, gi |Retornar
iniciales f<tol ml il
(R 2

Figura D.7 Algoritmo de calculo para el proceso de desasfaltado en 2 etapas segun el es-

quema en pseudo-contracorriente de Hunter-Nash
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