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1. Resumen

La extraccion de petroleo a nivel mundial ha supuesto la progresiva exploracion de
yacimientos de crudo mas pesados para satisfacer la creciente demanda de derivados
especificos. Para el procesamiento de estos crudos han surgido tecnologias emergentes, asi
como el mejoramiento de muchas existentes, como por ejemplo el proceso de hidrocraqueo.
En el contexto petrolero colombiano, desde la perspectiva de extraccion se estima que los
crudos seran cada vez mas pesados y con ello sobreviene la necesidad de trabajar en
tecnologias como el hidrocraqueo, actualmente se manejan crudos como por ejemplo mezclas
de Castilla, Vasconia y VVasconia Norte, del sur y del Magdalena con gravedades API promedio
de 18.7. Un componente clave de esta practica tecnoldgica, es la prediccion de diferentes
escenarios operacionales a través del modelamiento del hidrocraqueador, por eso, este trabajo
busca predecirse satisfactoriamente el desempefio de un reactor de hidrocraqueo para gaséleo
de vacio colombiano. Para tal fin, se propone un pseudohomogeneo unidimensional para un
hidrocraqueador alimentado con gasoleo de vacio colombiano. Se estableci6 una red cinética
se seis agrupaciones, a partir de modelos cinéticos reportados en la literatura. Las seis
agrupaciones correspondieron a cortes de hidrocarburos, como nafta pesada, nafta liviana,
diesel, gas, queroseno y VGO. Las ecuaciones resultantes se resolvieron usando Python como
lenguaje de programacion interpretado, para determinar propiedades y caracteristicas de los
pseudocomponentes establecidos, a su vez los rendimientos, conversiones, flujos molares,
flujos masicos y perfiles de temperatura a lo largo del reactor. Los resultados de rendimiento
fueron comparados con la informacion obtenida de la literatura, para lo cual se obtuvo que el
modelo resultante se ajusta a los sistemas evaluados y cada uno de ellos son sensibles a la
variacién de cualquier condicién de operacion o caracteristicas basicas del reactor dentro del
modelamiento. Haciendo uso de parametros estadisticos sobre el modelo propuesto se
encontraron errores absolutos menores al 3%. Finalmente, el modelo propuesto fue aplicado a
un corte de gaséleo caracteristico de Colombia, prediciéndose rendimientos elevados a diesel
y en menor proporcidn a queroseno y nafta liviana para conversiones globales de 89.7 %.

Palabras clave

Hidrocraqueo, agrupamientos, Python, modelo pseudohomogéneo unidimensional, gasoleo de

vacio.



2. Introduccion

La extraccion de petroleo a nivel mundial ha supuesto la progresiva exploracion de
yacimientos de crudo mas pesados para satisfacer la creciente demanda de derivados
especificos. Para el procesamiento de estos crudos han surgido tecnologias emergentes, asi
como el mejoramiento de muchas existentes, como por ejemplo el proceso de hidrocraqueo.
No obstante, todos estos procesos dependen de la naturaleza y propiedades de los crudos
extraidos en su contemporaneidad y geografia. A este respecto, por ejemplo, una refineria con
capacidad de procesamiento de crudo liviano, no puede sin cambios en la reconfiguracion de

algunas o aun de todas sus unidades, ser empleada para procesar la totalidad del crudo pesado.

El contexto petrolero colombiano cuenta, a noviembre de 2018, con 207 areas de explotacion,
2 areas pendientes de declaracion de comercialidad y 34 areas en evaluacién dejando un total
de 243 areas. Se cuenta ademés con seis oleoductos: oleoducto de Colombia, oleoducto Cafio
Limon-Coverias, oleoducto de los Llanos, oleoducto Bicentenario (Primera etapa), oleoducto
Trasandino Orito-Tumaco y oleoducto del Alto Magdalena. Los crudos manejados
corresponden a las mezclas de Castilla, Vasconia y Vasconia Norte, del sur y del Magdalena.
El primero y el ultimo corresponden a la tipologia de crudos pesados, caracterizados por
gravedades API de 18.7. Desde la perspectiva de extraccion, se estima que los crudos seran
cada vez mas pesados y con ello sobreviene la necesidad de trabajar en tecnologias como el
hidrocraqueo, donde se pueden obtener compuestos de mayor valor agregado y demanda
comercial a partir de cortes mas pesados. Un componente clave de esta préctica tecnoldgica,
es la prediccion de diferentes escenarios operacionales a través del modelamiento del
hidrocraqueador. Sin embargo, la efectividad de este proceso depende del modelo cinético
empleado, cuyas variantes se ven afectadas por la escasa informacion disponible, en particular
para modelos de seis agrupamientos. En consecuencia, este trabajo busca predecirse
satisfactoriamente el desempefio de un reactor de hidrocraqueo para gasoleo de vacio

colombiano, usando un modelo cinético de 6 agrupamientos.



3. Objetivos

Objetivo general: Proponer un modelo pseudohomogéneo unidimensional para un
hidrocraqueador de gasdleo de vacio colombiano, empleando un modelo cinético de seis

agrupamientos y Python como lenguaje de programacion interpretado.
Objetivos especificos:

e Identificar informacion relevante en el contexto de la industria de refino de petréleo
colombiano, datos operacionales del hidrocraqueador y caracteristicas de un gasoleo
de vacio colombiano suministrado por Ecopetrol.

e Proponer un modelo que describa el comportamiento de un reactor de hidrocraqueo,
operando con gaséleo de vacio colombiano.

e Analizar el efecto de un modelo cinético de seis agrupamientos en el desempefio de un
hidrocraqueador.

e Comparar los resultados del modelo desarrollado con datos experimentales obtenidos

en estudios similares.



4. Marco Tedrico

4.1 Proceso de hidrocraqueo
El origen de este proceso data del afio 1927, cuando el proceso Bergius para hidrogenacion de
destilados derivados de carbéon entré en produccion en la refineria Leuna, en Alemania.
Rapidamente éste, tanto en Alemania como en Inglaterra y Reino Unido, tendi6é a procesos
utilizados para el hidrocraqueo de destilados de alquitran de hulla. Dichos procesos operaban
a altas presiones parciales de hidrégeno con catalizadores de baja calidad en términos de
rendimiento y conversion. La primera planta en hacer uso de un proceso moderno, Isocracking,
desarrollado por Standard Oil Company de California, entr6 en produccion en Estados Unidos
en 1959. Las condiciones de presion y temperatura implementadas eran mucho menos severas
gracias al uso de catalizadores bifuncionales, caracteristicas explotadas desde 1960 por
industrias bajo el proceso Unicracking JHC, desarrollado por Union Oil de California y Esso,
asi como el proceso UOP Lomax. A este respecto, la primera zeolita de tipo Y bifuncional data
del decenio de 1960, suceso que permitié un amplio progreso en el desarrollo de catalizadores

de tipo amorfo y zeolitico [1].

Este tipo de proceso tiene por objetivo la produccion de componentes de gasolina de crudos
ligeros o pesados, gaséleos craqueados o corridas rectas de gaséleo desde la unidad de
destilacion de crudo [2] .El desarrollo de este proceso se debe a la necesidad de producir altos
rendimientos de destilados con mejores caracteristicas que las obtenidas por medio de FCC, el
cual se lleva a cabo bajo condiciones mas severas que en HDC y se utiliza principalmente para
la obtencion de gasolina. Este tipo de procesamiento se ha estado convirtiendo en uno mas
importante que el FCC, tomando en cuenta la tendencia a utilizar componentes mas pesados,
asfaltenos y materia prima de pesos moleculares altos similares [3]. Los productos de procesos
petroquimicos que no pueden ser llevados a craqueo catalitico por su contenido de metales
pesados, azufre, nitrogeno y asfaltenos suelen tratarse bajo este proceso [4].Desde el punto de
vista técnico, es una combinacion de las operaciones de desulfuracién y craqueo. Por tanto, el
tipo de material utilizado para estos equipos consta de aceros inoxidables de tipologias 304,
321, 347, 410 y 430. Se prefiere el acero austenitico debido a su resistencia a altas

temperaturas. Del mismo modo, aceros ferriticos como los tipos 430 y 26-1 se utilizan como



material para las tuberias de alimentacidn de efluente en los intercambiadores operando a
temperaturas por debajo de 375 °C (705 °F). Con la alimentacion y reciclo de gas fluyendo a
través de los intercambiadores de calor, es seguro asumir que la temperatura de la corriente
estara por encima de 290 °C (555 °F) y el uso de acero inoxidable se justifica. El efluente del
reactor, del lado opuesto estara por encima de 345 °C (650 °F), utiliza aceros inoxidables de
tipos 321 6 347, debido a su baja susceptibilidad a la corrosion asociada a esfuerzos
politiénicos [5]. Asi mismo, este proceso remueve impurezas como azufre, nitrégeno y
metales como niquel y vanadio, lo cual lo ubica también en la tipologia de hidrotratamiento.
El principal alimento para este proceso es el VGO (Vacuum Gas OQil). Las principales
reacciones que toman lugar en este proceso corresponden, entre otras, a hidrocraqueo de
alcanos, hidroalquilacion, apertura de anillo, hidroisomerizacion e hidrocraqueo de arométicos
polinucleares [6]. Un diagrama esquematico tradicional del proceso como tal puede

visualizarse en la Figura 1.

Pretreating Hydrocracking
section section FG + LPG (C1-C4)
Feed l l
—> Naphtha (C8)
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NiMo/

I Alb,Og + USY

NiW/SiAl : L |Diesel (C16)
1

> Residue

Single-stage
Full conversion

NiMo or PYHY

2-stages
Full conversion

T

Figura 1 Diagrama esquematico de un proceso de HDC con las secciones HDT y HCK

4.2 Alimentos usados en el proceso
A continuacion se relacionan las alimentaciones de mayor uso en este tipo de proceso, asi

como los productos derivados de los mismos [6]:

- Queroseno: Nafta



- Diesel de corrida directa: Nafta y y/o combustible para aviones

- Gas6leo atmosférico: Nafta, combustible para aviones y/o diésel

- Gasdleo de vacio: Nafta, combustible para aviones, diésel y aceite lubricante
- FCC LCO: Nafta

- FCC HCO: Nafta y/o destilados

- Coque LCO: Nafta y/o destilados

- Coque de HCO: Nafta y/o destilados

- Petroleo desasfaltado: Materia prima para planta de olefinas.

4.3 Catalizadores para hidrocraqueo
La principal caracteristica de los catalizadores bifuncionales es proveer alta superficie de sitios

activos para craqueo Yy sitios de hidrogenacion-deshidrogenacion [4].

La funcion de craqueo, debida al soporte acido, se logra convencionalmente con tres tipos de

material [6]:

- Oxidos amorfos, como Si0,, Al,05 y Hal — Al,05.
- Baja zeolita cristalina / amorfo, como modificada Y / Si0, — Al, 04

- Alta zeolita + aglutinante, como modificada Y + Al,04
La funcion de hidrogenacion, debida al metal, se logra con dos tipos de material [6]:

- Metales nobles, como platino o paladio.
- Metales no nobles M,.S,, del grupo VIA + grupo VIIIA: Como molibdeno o tungsteno

mas cobalto o niquel.

De forma similar al craqueo catalitico, las principales reacciones ocurren por medio de
rompimiento de iones carbanion y de tipo beta, dejando dos fragmentos que pueden
hidrogenarse sobre la superficie del catalizador en el caso de cadenas largas de alcanos y de
remocion de cadenas laterales en alquilaromaticos [7]. La reaccion principal se evidencia con
la formacion en primera etapa de un carbocation sobre la superficie catalitica [4], debido a la
interaccion de los atomos de carbono en la alimentacion con la superficie [7], como se

evidencia en la Figura 2.
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Figura 2 Adsorcidn sobre la superficie del catalizador

Luego de la adsorcidn, se presenta el rompimiento de enlaces carbono-carbono, generando asi
compuestos de menor peso molecular [7], como lo ilustra la Figura 3.
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Figura 3 Rompimiento de enlaces carbono-carbono

Por ultimo, se presenta la quimisorcion disociativa del hidrégeno, sellando con grupos
metileno los puntos de rompimiento de enlaces carbono-carbono para dar paso a los
hidrocarburos més estables [7] , tal como se visualiza en la Figura 4.
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Figura 4 Quimisorcion disociativa del hidrogeno sobre la superficie catalitica



Esta tendencia permite anticipar la naturaleza saturada de los hidrocarburos resultantes como
productos. Debido a ello, la gasolina procedente de las unidades de hidrocraqueo posee bajo
octanaje que aquella producida en craqueo catalitico [4]. Sin embargo, en comparativa con el
craqueo catalitico que posee una alta selectividad pero un amplio espectro de productos, este

proceso descarta la aparicion de alquenos en la gasolina o altos niveles de formacion de coque
[71.

En el caso particular de contar con alimentaciones cuyo contenido de azufre es significativo,
el catalizador debe encontrarse en su forma sulfitada para evitar el envenenamiento del mismo
[7]. Este tipo de circunstancias especiales de composicion del alimento permite dilucidar
inicialmente el tipo de catalizador.

Con mayor detalle se pueden encontrar estados del arte sobre tecnologia de hidrocraqueo [8] .
Tal vez el primero de éstos y méas completo se deba a Choudhary y Saraf [9] en el afio de 1975.
Este documento discute aspectos tales como hidrocraqueo, catalisis, efectos del alimento,
acidez del catalizador, difusion de poros y venenos de catalizador sobre reacciones de
hidrocraqueo. Un punto principal es la distincion entre los procesos primordiales de
hidrocraqueo. Sin embargo, no menciona detalles como el modelamiento cinético de

hidrocraqueo.

Mohanty et al. [10] revisa aspectos como la tecnologia, quimica, cinética y modelado del
reactor de hidrocraqueo. Ni modelos cinéticos ni modelado de reactor se describen con
suficiente detalle pues los autores reportan de forma sumarizada las principales caracteristicas
de los modelos reportados. Reconocen que se ha publicado informacion considerable sobre
hidrocraqueo de hidrocarburos puros, en contraste con muy pocos estudios reportados sobre
cinética y modelado de reactor de hidrocraqueo de fracciones de petréleo.

Chaudhuri et al. [11] discute el estado del arte de procesos de hidrocraqueo moderado,
incluyendo caracterizacion de datos de reactividades, redes cinéticas y cinética. Se hicieron
comparaciones entre hidrocraqueo convencional e hidrocraqueo moderado. Solo unos pocos
modelos cinéticos para hidrocraqueo son tratados. Estos autores concluyeron que la
complejidad de los alimentos industriales sugiere que el uso de pseudocomponentes deberia
continuar en el estudio de cinética de reacciones. De las revisiones mas recientes de

hidrocraqueo se encuentra el propuesto por Valavarasu et al. [12], cuya contribucion se enfoca
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en aspectos importantes del hidrocraqueo moderado, tales como los procesos, catalizadores,
reacciones y cinética. Los autores enfatizan que la literatura disponible sobre cinética de
hidrocraqueo es escasa y que el modelamiento estructural basado en estructuras completas de

hidrocarburos requiere ser estudiados en detalle.

4.4 Termodinémica
Las reacciones de hidrogenacion de aromaticos, hidrocraqueo de parafinas, reacciones de
hidroalquilacion de aromaticos e hidrocraqueo de naftenos son de tipo exotérmico y por tanto
requieren controlar de forma efectiva la temperatura del lecho fluidizado. Regularmente esto
se logra por medio de represion gaseosa en el reactor. El particionado del catalizador del lecho
debe aplicarse como estrategia en el disefio para garantizar una mejor distribucion de la
mezcla. La Tabla 1 sumariza algunas de las reacciones llevadas a cabo en el hidrocraqueo y

los calores de reaccion promedio asociados segun diferentes fuentes [6].

Tabla 1 Calores de reaccién

Tipo de reaccion Calor promedio de
reaccion a 400 °C ( J )
gmol
[6]
Hidrogenacion de aromaticos -210
Hidrocraqueo de parafinas -46 a -58
Hidrocraqueo de naftenos -42 a-50
Hidroalquilacion de -42 a -46
aromaticos

4.5 Factores que determinan las condiciones de operacion del reactor
Los siguientes factores pueden afectar la calidad del producto final, el rendimiento y la

economia total en cuanto al proceso en si mismo [6]:

- Configuracion del proceso: una etapa o dos etapas, segun la configuracion del
reactor.
- Tipo de catalizador
- Condiciones de operaciones:
- Nivel de conversion

- Maximizacion de cierto producto particular segin requerimientos



Calidad del producto

Ciclo del catalizador

Presion parcial del hidroégeno

Velocidad espacial del liquido horario (LHSV)

Razon de reciclo alimento/hidrogeno, relacionado con el hidrégeno de

reposicion.

Es mandatorio el papel de la temperatura en el proceso como tal. Variables tales como la

presion parcial de hidrégeno o presion total, aumentan la conversion. Por otra parte, si se

presentase hidrodenitrogenacion (generacion de amoniaco) o altos flujos de alimentacion, la

conversion se reduciria debido al cambio en la presion total para el primer caso y a la reduccion

del tiempo de residencia en el segundo [7]. El consumo de hidrégeno en hidrocraqueo resulta

ser la variable de mayor importancia debido a los elevados costos que acarrea.

4.6 Niveles de severidad y tipos de hidrocraqueadores

En hidrocraqueo existen dos niveles de severidad: moderado y convencional. En el primero,

el proceso corre a condiciones de operacion menos severas, similares a las condiciones de

desulfuracion. Las condiciones entre un proceso y otro se ilustran en la Tabla 2 [6].

Tabla 2 Condiciones de operacion segln el nivel de severidad

Condiciones de operacion

Catalizador

Tipo

Moderado [6]

Moderado [13]

Convencional
[6]
Convencional
[7]
Convencional
(8]
Convencional
[13]

Conversion  Presion de

(%)

20-70

20-40

70-100

30-100

80-100

hidrégeno hidrdgeno

(bar)
35-70

50-80

85-140

35-220

100-200

Flujo de

(L/min)
300- 1000

1000-2000

Tempatura LHSV

°C)

350-440

380-440

350-450
260-430
280-475

350-430

0.3-1.5

0.2-2.0

0.5-2.0

0.2-2.0

Transferencia Metal

de hidrégeno

Ni/Mo

Co/Mo

Ni/W
Pd

Soporte

Alimina

Si-Al

Craqueo (

Si-Al

Zeolita
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Clasificacion de hidrocraqueadores

Entre las tecnologias de hidrocraqueo convencional e hidrocraqueo moderado, la principal
diferencia reside en la presion de trabajo. Segun la presion de trabajo, se tienen las siguientes

tipologias de hidrocraqueadores [13]:

- Presion menor a 100 kgf/cm2 moderado

- Entre 100 y 120 kgf/cmz2: convencional de baja presion

- Entre 120 y 140 kgf/cm2: convencional de media presion

- Presion mayor a 140 kgf/cm?2: convencional de alta presion, llegando incluso a
valores tipicos de 160 y 180 kgf/cmz2.

4.7 Contexto petrolero colombiano
Segun informes de afios cercanos, desde el afio 2014 y hasta el afio 2017 se han verificado las
reservas probadas mostradas en la Figura 5, con tendencia a disminuir un 5.60% entre 2013 y
2014, un 13.30% entre 2014 y 2015, un 16.80% entre 2015 y 2016 y un aumento del 7% entre
2016 y 2017.

2307.6

2001.6

1782.2 1

Reservas de Petroleo (millones de barriles)

1665.5
2014 2015 2016 2017

Figura 5 Reservas de petroleo probadas en Colombia

La distribucidon de las reservas se ilustra en la Figura 6. Es de notar que el
departamento con mayor participacion es Meta, cuatro veces mayor que el
segundo y tercero, Casanare y Santander.
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Figura 6 Distribuciéon de reservas de petréleo por departamentos en 2018

Sin embargo, se cuentan con proyectos adicionales y crecientes para la exploracién y
evaluacion de nuevas reservas. Para el 30 de noviembre de 2018 se contaba con 207 areas en
explotacion, 2 &reas pendientes de declaracion de comercialidad y 34 areas en evaluacion, para
un total de 243 areas [14]. Por tanto, se tiene una perspectiva favorable en términos de nuevos

yacimientos.

El transporte del crudo extraido lo desarrolla Ocensa, subsidiario de Ecopetrol S.A. con
capacidad aproximada de 635000 barriles por dia, definido en seis oleoductos: Oleoducto de
Colombia, Oleoducto Cafio Limon-Covefias, Oleoducto de los Llano, Oleoducto Bicentenario
(Primera Etapa), Oleoducto Trasandino Orito-Tumaco y Oleoducto del Alto Magdalena. Se

cuenta con dos terminales: Terminal de Covefias y Terminal de Tumaco.

La caracterizacion de los crudos extraidos en Colombia viene dada por las siguientes

clasificaciones, propiedades y rendimientos:

- Mezcla de Castilla: Crudo pesado agrio, mezcla de crudos de los crudos de los
campos Rubiales, Castilla y Chichimene. Gran parte se transporta a Covefias.
Es el crudo de principal exportacion, llegando al 73% de la canasta de
Ecopetrol. Su gravedad API es de 18.7. Su rendimiento es de 32.30% de fuel
oil, 29.8% de VGO, 24.9% de diesel, 1.99% de jet, 8.96% de naftas y 2% de

LPG. Su contenido de azufre es del orden de 1.53.
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Vasconia y Vasconia Norte: El crudo de Vasconia es un crudo de grado agrio
medio, compuesto principalmente por una mezcla de crudos producidos en los
campos del Alto Magdalena. Se transporta preferentemente a Covefas. El
crudo de Vasconia Norte es el resultado de mezclando los campos de Los
Llanos y Cafio-Limon. Su gravedad API es de 24.3 y su contenido de azufre de
cerca de 0.95%. Su rendimiento es de 24.94% de fuel oil, 23.02% de VGO,
36.0% de diesel, 4.52% de jet, 11.12% de naftas y 0.38% de LPG.

Mezcla del Sur: Es el unico crudo de grado agrio medio exportado hacia la
costa pacifica. Posee una gravedad API de 29.8. Su rendimiento es de 21% de
fuel oil, de 19.38% de VGO, 31.2% de diesel, 5.85% de jet, 21.06% de naftas
y 1.54% de LPG.

Mezcla del Magdalena: Crudo pesado compuesto por una mezcla de los
campos del area de Ayacucho, Moriche, Teca, Nare y Jazmin. Posee una
gravedad API de 18.7. Su rendimiento es de 28.92% de fuel oil, 26.70% de
VGO, 31.8% de diesel, 1.97% de jet, 10.54% de naftas y 0.08% de LPG.

A partir de la tipologia propuesta en estandares internacionales de amplio reconocimiento y

uso industrial y académico [15], se estipula la clasificacion de crudos segun sea ligero o

pesado, como lo muestra la Tabla 3. A partir de dicha clasificacion, se tiene que los crudos de

Vasconia-Vasconia Norte y Mezcla del Sur, corresponden a crudos ligeros. Por otra parte, los

crudos de Mezcla del Magdalena y Mezcla de Castilla corresponden a crudos pesados.

Tabla 3 Tipologia de crudos segin su gravedad API

Gravedad API Tipo de crudo Azufre Nitrégeno Niquel +
(Y%p/p) (%p/p) Vanadio
(wppm)
>50 Extra-ligero 0.02-0.2 0.0-0.01 <10
22-32 Ligero 0.05-4.0 0.02-0.5 10-200
10-22 Pesado 0.1-5.0 0.2-0.8 50-500
<10 Extra-pesado 0.8-6.0 0.1-1.3 200-600

El procesamiento de los crudos pesados difiere enormemente del asociado a los crudos ligeros.

En otras palabras, una refineria con capacidad de procesamiento de petréleo ligero no puede,

sin cambios en la reconfiguracion de algunas o aun de todas sus unidades, ser empleada para

procesar la totalidad del crudo pesado [15]. Por tanto, los crudos colombianos tenderan, como
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el grueso de los crudos del planeta, a ser crudos pesados y extrapesados a la par que se dan

nuevos yacimientos.

4.8 Estado del arte
El requerimiento creciente de destilados, acompafiado de mayores cantidades de crudo pesado
en la produccion mundial ha posicionado al hidrocraqueo como uno de los mayores procesos
secundarios en refinerias. Comercialmente, se conocen reactores de dos tipologias: reactor de
lecho fijo (TBR) y reactor de lecho bombeado (EBR). Para dicha clasificacion siempre se
presentan tres fases. El uso de reactores de lecho fijos radica en su relativa simplicidad al
momento de efectuar escalado y operacion. Estos reactores operan en modo de flujo
descendente, con liquido y gas (hidrogeno en su mayoria) fluyendo hacia abajo del lecho
catalitico. El inconveniente principal de estos equipos es la acumulacién de metales pesados y
coque en la boca los poros del catalizador, impidiendo el paso de los reactivos hacia la
superficie interna. A este respecto, los reactores de tipo bombeado eliminan esta dificultad al
fluidizar el catalizador. El catalizador es afiadido y removido, permitiendo mantener la
actividad catalitica en un intervalo caracteristico. Del mismo modo, este tipo de reactores es
de mayor aplicacion para reacciones altamente exotérmicas y para aquellas alimentaciones
cuyo contenido de contaminantes es significativo. Sin embargo, el disefio de estos reactores es

elevadamente complicado en comparacion con un reactor de lecho fijo para gas.

Las compafiias petroleras usan y desarrollan tecnologias propias, las cuales no se detallan o se
distribuyen de forma publica, encareciendo la informacién disponible. Sin duda alguna, el
tiempo de disefio para tales tecnologias ha involucrado el estudio de modelos y correlaciones
basadas en estudios previos, tanto en el &mbito cientifico como comercial. Otra alternativa
para caracterizar el comportamiento de un reactor se fundamenta en el uso de la cinética y el

modelamiento del reactor en si mismo.

El estudio de la cinética de hidrocraqueo ha resultado en numerosos estudios ligados a la
capacidad intrinseca de su uso. Por ejemplo, el estudio particular de tener en cuenta cada
compuesto y todas las posibles reacciones ilustra la dificultad inherente al elevado nimero de
componentes implicados en este proceso. Sin embargo, este enfoque mecanistico permite el
conocimiento detallado de los mecanismos de reaccion y la obtencion de parametros y

propiedades significativas para el disefio como tal. Las limitaciones de este tipo de solucidn
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radican en la complejidad analitica y la capacidad computacional enlazada al tipo de algoritmo
central. El problema central viene con el nimero de pardmetros cinéticos pues, a mayor grado
de detalle, mayor numero de datos experimentales. Una alternativa de simplificacion es
efectuar particiones en unas pocas clases equivalentes, lo que se denomina agrupar (lump) o
técnica de agrupacion (lumping technique), buscando dar a cada agrupacion resultante la
caracteristica de una entidad independiente. La segunda alternativa es usada frecuentemente
debido a su simplicidad y a la capacidad de obtencién de datos de tipo experimental [8].

El modelamiento cinético de hidrocraqueo puede categorizarse en tres ramas: modelos basados
en técnica de agrupamiento, modelos basados en mezclas continuas y agrupacion orientada a
la estructura con modelos de eventos simples. El enfoque de este estudio tendra como base la
primera rama, denominada también agrupamiento tradicional. Tal agrupamiento tradicional
posee modelos basados en los intervalos de destilacion de las fracciones y modelos basados en
pseudocomponentes (agrupamiento discreto). Inicialmente, se detallaran los modelos basados
en los intervalos de destilacion de las fracciones.

Un estudio inicial de la cinética de hidrocraqueo de gasoleo fue efectuado por Qader y Hill
[16] en un reactor continuo de flujo tubular de lecho fijo. Estos autores encontraron que la
razon de hidrocraqueo es de primer orden con respecto a la concentracién del alimento, con
una energia de activacion de 21.1 kcal/mol. Los datos cinéticos fueron obtenidos a 10.34 MPa
de presion, 400-500 °C de temperatura, 0.5-3.0 h-1 de velocidad espacial y una razén H2/crudo
constante de 500 std m3/m3. El producto liquido fue destilado en gasolina (IBP-200 °C),
destilado medio (200-300 °C) y diesel (300 °C). Esto parece ser el primer estudio experimental

en el cual la cinética de hidrocraqueo de alimento real se reporta.

Callejas y Martinez [17] estudiaron la cinética de hidrocraqueo de residuo Maya, Ellos
utilizaron un esquema de primer orden que envolvia especies agrupadas en tres: AR, residuo
atmosférico (343 °C); LO, crudos ligeros (343°C-); gases. Los experimentos fueron
conducidos continuamente es un reactor de tipo agitado con un volumen de un litro en
presencia de catalizador de NiMo soportado en alimina. Todas las pruebas fueron llevadas a
cabo a 12.5 MPa de presion de hidrdgeno a temperaturas de 375 °C, 400 °C y 415 °C y un
WHSV en el intervalo de 1.4-7.1 L/g_cat h. Los productos liquidos totales de cada

experimento se analizaron por destilacion simulada usando el método establecido en la norma
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ASTM D-2887, el cual fue empleado para estimar la distribucion de ebullicion de las muestras
de crudo. Las constantes cinéticas a diferentes temperaturas se ilustran en la Figura 7

Constantes de razon para el hidrocraqueo de residuo atmosférico Maya

375 °C 400 °C 415°C Ex (kcal/mol)

ko (AR conversion)

Original value [9] 1.13 3.26 9.20 4532

This work 1.09 3.18 7.22 41.32
ky (Light oils formation)

Original value [9] 0.07 0.25 1.52 64.40

This work 0.30 046 1.45 32.57
k> (Gases formation from AR)

Original value [9] 0.21 1.5 5.12 7043

This work 0.79 2.72 577 43.90

Figura 7 Constantes de razon para el hidrocraqueo de residuo atmosférico Maya

Los autores reportaron que los datos experimentales a 375 °C y 400 °C presentan consonancia
con el modelo propuesto (r>0.82), pero a 415 °C, el ajuste disminuye (r>0.70).
Afortunadamente estos autores reportan los datos experimentales detallados que usaron para
el célculo de los parametros cinéticos, permitiendo recalcularlos en caso de ser necesario. En

la Figura 8 se detalla el diagrama de paridad para los resultados finales del modelo propuesto.
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Figura 8 Diagrama de paridad: residuo atmosférico, crudos ligeros, gases

Aboul-Gheit [18] determinaron los parametros cinéticos de hidrocraqueo de gaséleo al vacio
(VGO), que expresa la composicion en términos de la concentracién molar. Los experimentos
se llevaron a cabo a las temperaturas de 400 °C, 425 °C y 450 °C, 0.5-2 h 1 LHSV y 12 MPa
de presion. Dos catalizadores diferentes de tipo NiMo con zeolita HY soportados en una matriz
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silice-alimina se utilizaron para la experiencia. Propuso que el VGO reacciona para formar

gases, gasolina y destilados medios (MD) segun la red cinética mostrada en la Figura 9.

MD

k>
VGO _——p Gasoline

Gases

Figura 9 Red cinética para el modelo de Aboul & Gheit

Los parametros cinéticos y las energias de activacion obtenidas por medio de los datos
experimentales se resumen en la Tabla 4 Parametros cinéticos del modelo de agrupacion de Aboul
& Ghei.

Tabla 4 Parametros cinéticos del modelo de agrupacion de Aboul & Gheit [18]

Catalyst 1 Catalyst 2
Temperature (“C) E, (kcal/mol) Temperature (“C) E, (kcal/mol)
400 425 450 400 425 450
ky(h™h 0.286 0.500 0.688 17.51 0.469 0.612 0916 13.09
ks (h ™ 0.040 0.083 0.140 24.02 0.111 0.216 0.350 2223
ki (h h 0.026 0.045 0.069 18.67 0.040 0.074 0.106 18.96
ko (h H 0.352 0.631 0.897 15.14 0.620 0.902 1.372 15.35
(0.333) (0.667) (1.059) 2251 (0.714) (1.125) (1.75) 17.15

* Values in parentheses correspond to k; + ky + k3.

Se observo el mismo problema que en el modelo propuesto por Callejas y Martinez [17]. En
este caso, la suma de los valores informados de k1, k2 y k3 no corresponde a k0, lo que también
se debe a la determinacién individual de cada parametro por regresion lineal. Los valores
exactos de kO se reportan entre paréntesis en la Tabla 4, y estdn muy cerca de los valores
originales. En consecuencia, las energias de activacion determinadas con las dos series de

valores kO también son similares.

Yui y Sanford [19], quienes realizaron experimentos en una planta piloto con un reactor de
lecho de goteo a diferentes operaciones, propusieron otro modelo cinético para el hidrocraqueo
de gaséleo bajo condiciones especificas (350-400 °C, 7-11 MPa, 0.7-1.5 h * LHSV, y una
relacion Hz / crudo de 600 Std m3/m3). Utilizaron bitumen derivado de un coquisador de
Athabasca y gasoleos pesados procedentes de un hidrocraqueador como alimentos, asi como

dos catalizadores diferentes de hidrotratamiento NiMo / Al2Os. Se considerd un modelo de tres

17



agrupaciones (HGO, gasoleo pesado; LGO, gasoleo ligero; nafta), que puede seguir esquemas
de reaccidn paralelos, consecutivos y combinados como se muestra en la Figura 10. EI modelo
incluye reacciones de primer orden y considera los efectos de la presion parcial (en MPa), la
temperatura (en °C) y la velocidad espacial sobre el producto liquido total como lo expresa la

Ecuacion 1.

a PHZ b

T
— c
Y = Y, x (—400) X (—10) x LHSV (1)

Los parametros ajustados son Yo = 1.0505, a = 0.2517, b = 0.0414 y ¢ = 0.0163 para el
hidrocraqueador de gasdleo; Yo=1.0371,a=0.1133, b=10.0206 y ¢ = 0.0134 para el gasdleo

hidrocraqueador. Los parametros cinéticos se presentan en la

Tabla 5. Segun los autores, no fue posible ajustar un conjunto de parametros para el esquema

ks
\
Naphtha

Figura 10 Red cinética propuesta por Yui & Sandford [19]

de reaccion combinado.

HGO

Las ecuaciones diferenciales ordinarias que caracterizan el sistema para la obtencion de los

parametros cinéticos corresponden a las ecuaciones 2 y 3.

M=_(k +ky) X Cyo(2)
d(1/LHSV) B H
ac

WLGHOSV) =ky X Chgo — k3 XCrgo  (3)
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La solucidn de estas ecuaciones de modelado se muestra en la

Tabla 5 Parametros cinéticos para el modelo de Yui & Sanford

Tabla 5 Parametros cinéticos para el modelo de Yui & Sanford

Coker feed Hydrocracker feed

AhY Eas (kcallmol) A (h™h) E. (kcal/mal)

Parallel scheme (k5 =0)

HGO-LLGO

HGO-Naphtha
ky+ky 8754 x 10 1775 4274 x 10 1724
ky 8544 % 107 15.02 3.775 % 107 1432
ks 1.780 = 108 29.78 6.847 % 108 3217

Consecutive scheme (kz =0)

k k
HGO--LLGO—Naphtha
ky 8754 % 100 1775 4274 % 10 1724
ks 6206 % 107 26.96 2711 % 10° 2046

Combined scheme
It was not possible to fit the data

Orochko estudié la cinética del hidrocraqueo de destilados al vacio de los aceites crudos
Romashkin y Arlan [20] en un reactor de lecho fijo sobre un catalizador de molibdeno de
alimina-cobalto que usa un esquema cinético de primer orden que involucra cuatro grumos,

de acuerdo con el esquema que se muestra en la Figura 11.
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k; Diesel

k;
Feed .——» Gasoline

Gases
Figura 11 Red cinética propuesta por Orochko
Este modelo es similar al propuesto por Aboul-Gheit [18]. La velocidad reaccion catalitica

heterogénea de primer orden se expresé por la Ecuacion 4:

1
-y

arzln(l )—By 4)

donde a es la constante de velocidad, t el tiempo de reaccion nominal, y la conversion total y
b es el factor de inhibicidn del proceso por los productos de reaccion formados y absorbidos
en la superficie activa del catalizador y también por su efecto sobre la transferencia de masa
en el proceso heterogéneo. Estos autores indican que en este caso predominan las reacciones
paralelas en los célculos, siendo comparativamente menores e insignificantes para una primera
aproximacion. Todos los experimentos se llevaron a cabo a 5 y 10,13 MPa de presion de
hidrogeno y temperaturas de 400 °C, 425 °C, y 450 °C. Para el caso del destilado al vacio de
petréleo de Arlan a 425 °C y 10.13 MPa, se inform6 un valor de b = 1. Constantes de reaccién
y energias de activacién en base a los datos experimentales reportados por otros se dan en la
Tabla 4. Para el caso de los destilados de vacio de petréleo Romashkin, se calcularon dos
valores de energia de activacion a cada presion, cada uno con dos valores de temperatura.
Energias de activacion recalculadas con todas las temperaturas para cada presion, que se
encuentra entre las reportadas originalmente, también se dan en la Tabla 6 Parametros cinéticos

para el modelo de Orochko.

Tabla 6 Parametros cinéticos para el modelo de Orochko
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Feedstock Temperature ("C) Total pressure (MPa) Rate constant, « Apparent activation
energy E, (kcal/mol)

Romashkin petroleum vacuum distillate 400 5.06 0.040 7 60.0 3 56.7
425 5.06 0.200 S 532
450 5.06 0.750
400 10.13 0.046 S 61.8 ) 638
425 10.13 0.240 66.6
450 10.13 1.250
Arlan petroleum vacuum distillate 400 5.06 0.050 4
425 5.06 0.270 J 63.0
400 10.13 0.060
425 10.13 0.800 J 64.8
(0.30)*
* With @ =0.8, E, is different to the reported value of 64.8 kcal/mol. The correct value of « is that given in parenthesis.
Las ecuaciones cinéticas adoptan las formas ilustradas en las ecuaciones 5, 6 y 7:
e Rendimiento fraccional de diesel
k'
- 1-y"-0-y) )
1—-k
e Rendimiento de gasolina
k! k' k!
x_k,x(l—y) —(1-y) +k,x(1—y)—(1—y) )
(1—k) x (k' — k') 1—k)x(1—k")

e Rendimiento de gases
g=y-—@+x) (@)
donde k’ y k’” son factores cinéticos con un significado similar a las constantes de
velocidad, que se determinan a partir de los datos experimentales y dependen de la
temperatura cinética equivalente del proceso y la actividad del catalizador. Para el
destilado de crudo al vacio Romashkin efectuado a 10.13 MPa, los valores de k’ y k*’
son 1.3y 2.0, respectivamente.

e Botchwey et al. [21] estudiaron modelos cinéticos de conversion general dentro de
regimenes de temperatura especificados y de corto alcance para el hidrotratamiento de
gasoleo pesado derivado de bitumen de Athabasca sobre un catalizador de NiMo /
AlL:Os comercial en un reactor de lecho de goteo. Todos los experimentos se llevaron a
cabo a diferentes temperaturas de reaccion entre 340 y 420 °C, 8.8 MPa de presion,
LHSV de 1 h 1y una relacién H2 / crudo de 600 Std m3/m3. Las muestras de crudo
(alimentacién y productos) se agruparon en cuatro cortes de ebullicion diferentes con
rangos de temperatura de: D (IBP-300 °C), C (300-400 °C), B (400-500 °C) y A (500-
600 °C). La distribucion del punto de ebullicion se derivé de destilacion simulada GC.

Cabe sefialar que los analisis de productos se limitaron a muestras liquidas, debido a
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que se formaron cantidades despreciables de productos de hidrocarburos gaseosos a
partir de balances de masa. La Figura 12 muestra el modelo cinético propuesto que
incluye los cuatro lumps (A, B, C y D) y cinco parametros cinéticos (k1, ..., kb).

ks C
AL}B . ka
\D

Figura 12 Red cinética propuesta por Botchwey et al.

Se consider6 que el régimen de temperatura de baja severidad era el que se encontraba en el
rango de temperatura de funcionamiento mas bajo (340-370 °C), y las reacciones de A hacia
Cyde CaD eran insignificantes. En el régimen de temperatura de severidad intermedia (370-
400 °C), solo la reaccién A hacia C fue despreciable. El valor de ks es igual a cero en ambos
esquemas cinéticos derivados de ambos regimenes de temperatura. EI régimen de temperatura
de alta severidad cubri6 el rango de temperatura de operacién mas severo (400-420 °C). Todos

Los valores de los pardmetros cinéticos para los tres regimenes se tabulan en la Tabla 7.

Tabla 7 Parametros cinéticos para el modelo propuesto por Botchwey et al. [21]

£ ke ks ks ks

Low severity temperature regime (340-370 °C)

340 0.064 0.016 0.147 - -

350 0.100 0.032 0.163 - -

360 0.164 0.053 0.184 - -

370 0.229 0.076 0207 - -

E, (kcal/mol) 33.94 40.15 8.84 - -

In[A] 25.2 28.9 54 - -

R* 0.996 0.986 0.997 - -
Intermediate severity temperature regime (370400 "C)

370 0.229 0.116 0.167 0.050 -

380 0.299 0.148 0.199 0.070 -

390 0.393 0.186 0.237 0101 -

400 0.531 0.242 0.293 0.151 -

E4 (kcal/mol) 24.14 21.03 16.01 3179 -

In[A] 17.3 14.2 10.7 219 -

R? 0.998 0.999 0.996 0.997 -
High severity temperature regime (400420 "C)

400 0.195 0.201 0.252 0.151 0.169

410 0.259 0.276 0.327 0.220 0.233

420 0.334 0.357 0.408 0.293 0.308

Es (kcal/mol) 25.57 26.53 2246 29.16 28.44

In[A] 17.9 18.2 154 20.1 19.9

R* 0.999 0.997 0.998 0.983 0.999
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Otra ruta de reaccion fue propuesta por Botchwey et al. [22] y se muestra en la Figura 13. Las
rutas describen la conversion de gasoleo en productos a través de la eliminacion de

heteroatomos, saturacion de aromaticos e hidrocraqueo.

VGO Gasoline
] 4 4
I
i
|
I
iGas Onl 3 LGO |l 9
]
I
5 I
2 v !
ngo | —mmmmmm—mm—-- Kerosene

Figura 13 Red cinética propuesta por Botchwey et al.[22]

Las reacciones de hidrotratamiento tipicas estan representadas por lineas continuas, mientras
que las reacciones de craqueo se muestran como lineas discontinuas. Estos autores consideran
que la conversion tiene lugar de acuerdo con diferentes regimenes, a saber, el régimen de
hidrotratamiento (reacciones 1-7) a temperaturas de 340-390 °C y el régimen de hidrocraqueo
suave (reacciones 1-9) a 390-420 °C. Llegaron a esta conclusion después de realizar
experimentos en un micro reactor de lecho de goteo. El estudio cubrié un rango de presién
entre 6.5y 11 MPa, a temperaturas de 360, 380 y 400 °C. La velocidad espacial del liquido
por hora y la tasa de H2 / crudo mantenido constante a 1 h™ 'y 600 Std m3/ m3 respectivamente.
Sin embargo, no se dan expresiones cinéticas y constantes de velocidad.

Aoyagi et al. [23] estudiaron la cinética de hidrotratamiento e hidrocraqueo de gasoleos
convencionales, gasoleos de coque y gasoleos derivados del betin de Athabasca. Estaban
interesados en estudiando la influencia de las propiedades del alimento en el rendimiento y la
composicién del producto. Los experimentos se fijaron de la siguiente manera: a temperatura
de 380 °C, una presion de operacion a 13.8 MPa, una velocidad espacial por hora de liquido
de 0.75h 1y unarelacion de H2 / aceite de 400 Std m3/m3. Las alimentaciones con diferentes
propiedades se obtuvieron mezclando gasoleos hidrotratados con gaséleo sin hidrotratamiento.
Se desarroll6 un modelo cinético y se ajustaron los parametros con datos experimentales de un
sistema con dos reactores en serie, cada uno con una diferente. Catalizador. En el primer

reactor, un NiMo / g-Al203 comercial. se uso catalizador, y en el segundo reactor, se empleo
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un catalizador de hidrocraqueo comercial con NiMo / boria USY. EI modelo considera que en
el primer reactor de hidrotratamiento las modificaciones en el peso molecular se deben a
reacciones de hidrodesulfuracion e hidrogenacion de compuestos aromaticos policiclicos.
compuestos. La hidrocraqueo es la reaccion méas importante en el segundo reactor. Un esquema
muy simplificado del modelo cinético se presenta en la Figura 14 Red cinética propuesta por

Aoyagi et al.

kmr' l”‘.’.‘r‘
Gas 01l ——p  HT Products ——p HC Products

Figura 14 Red cinética propuesta por Aoyagi et al. [23]

El modelo usa una expresion de primer orden para describir la tasa de desaparicion del gaséleo
pesado (HGO), dado por la Ecuacion 8 donde kH es la constante de velocidad promedio de

hidrocraqueo.

&
ChGogye = CHGoy, X €N SV (8)

ky = a[S] + b[PA] + c(1 + d[I])7™(9)

ky = kyr + kHC (10)

Su valor depende tanto de las reacciones de hidrotratamiento como de las de hidrocraqueo, se
calcula con la Ecuacion 8, en el que el ultimo término incluye el efecto inhibidor del contenido
de nitrégeno. HGOIin y HGOout son las concentraciones de entrada y salida de gaséleo pesado;
[S], [PA], y [1] son los contenidos de azufre, compuestos aromaticos policiclicos e inhibidores.
El mejor conjunto de parametros del modelo reportado por los autores es: a=9.5104,b=1.8
103,¢=0.32,d=9.1104,yn=2.

Mosby et al. [24] informaron un modelo para describir el rendimiento de un hidrotratador de
residuos utilizando una cinética de primer orden agrupado. La Figura 15 muestra el modelo
propuesto, que divide los residuos en agrupaciones que son "faciles" y "dificiles" para

craquear.
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Hard Residue (1) Soft Residue (2)

ks s

Product Gas Oil (4)

S L S24
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Middle Distillate (5) Naphtha (6) Gases (7)
\ LET Si7
F 5
ks
Feed Gas Ol (3)

Figura 15 Modelo cinético agrupado generalizado propuesto por Mosby et al. [24]

Este esquema de agrupamiento fue utilizado por Ayasse et al. [25] para ajustar el rendimiento
experimental de productos a partir de hidrocraqueo catalitico de bitumen de Athabasca
obtenido en un reactor de flujo mezclado continuo sobre un catalizador de NiMo a 430 °C y
13.7 MPa. Para desarrollar el modelo, se aplicaron conceptos de estequiometria de una mezcla
reaccionante compleja. EI modelo compacto resultante. se ajust6 a los datos de hidrocraqueo
de un solo paso y se utilizd para predecir el rendimiento de los experimentos de multiples
pasos. El producto liquido se destilé en cuatro cortes: nafta (IBP-195 °C), destilados medios
(195-343 °C), gasoleo (343-524 °C), y residuo (> 524 °C). La fraccion del residuo se destilo
luego bajo vacio para obtener el gaséleo y las fracciones de residuos, utilizando el
procedimiento descrito en el estindar ASTM D1160. Después de haber utilizado todos los
datos para estimar los parametros del modelo general agrupado que se muestra en la Figura
15 Modelo cinético agrupado generalizado propuesto por Mosby et al. [24], se encontré que el

modelo estaba sobredeterminado, como se ilustra en la Figura 16.
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Figura 16 Resultados de rendimientos para el modelo de Ayasse et al. [25]

El nimero de pardmetros era demasiado grande y se llegd a la conclusion de que no se

requieren siete agrupaciones para datos experimentales con un ajuste satisfactorio.

Posteriormente, se propusieron tres nuevos modelos, dos con seis componentes agrupados y
uno con cinco lumps, que se consideraron adecuados para describir los datos con una suma
equivalente de residuos al cuadrado. En el Modelo 1, los residuos duros y blandos se agruparon
como un solo componente bajo la caracterizacion de "residuo duro”. La concentracion inicial
del lump 2 fue cero y los parametros cinéticos de este lump (k2, s24, s25, s26 y s27) no se
determinaron. En el Modelo 2, todo el gasdéleo, ya sea que se origind con la alimentacion o se
formd por craqueo del residuo, se agrupd como un solo componente bajo la designacion de
"producto gaséleo”. La concentracion inicial del bulto lump fue cero, y los parametros
cinéticos de este lump (k3, s35, s36 y s37) no fueron determinados. En consecuencia, el
modelo mas sencillo que pudo capturar estas caracteristicas quimicas fue un modelo de cinco
lumps (Modelo 3), que consiste en lump bulto de residuo (residuo duro), un lump de gaséleo
(producto gasoleo), destilados medios, nafta y extremos ligeros. EI modelo resultante de cinco
bloques tenia siete parametros independientes (dos constantes de velocidad y cinco
coeficientes estequiométricos independientes). Los datos de todos los experimentos se
utilizaron para determinar los valores 0ptimos de los pardametros, que se enumeran en la Tabla

8 Parametros cinéticos seguin Ayasse et al. [25].
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Tabla 8 Pardmetros cinéticos segin Ayasse et al. [25]

Data fitted Model 1, two gas oils, Model 2, two residues, Model 3, five lumps, Model 3, five
all data sets Bitumen-feed data sets multi-pass data sets lumps, all data sets
Number of lumps 6 6 5 5
Stoichiometric coefficients
Hard residue
To gas oil (s14) 0.86 0.21 0.15 0.1
To middle distillates (5s) 0.14 0.79 0.45 0.55
To naphtha (51) 0 0 031 0.34
To gas (549) 0 0 0.09 0
Soft residue
To gas oil (s24) - 0.11 - -
To middle distillates (s2s) - 0 - -
To naphtha (54) - 0.89 - -
To gas (527) - 0 - -
Feed gas oil
To middle distillates (s35) 0.37 - - -
To naphtha (54) 0.46 - - -
To gas (§37) 0.17 - - -
Product gas oil
To middle distillates (s4s5) 0.74 0.47 0.04 0.05
To naphtha (s46) 0 0.53 0 0
To gas (547) 0.26 0 096 0.95
Rate constants (h™')
Hard residue (ky) 22 1.3 25 2.4
Soft residue (k2) - 19 - -
Feed gas oil (k1) 3 - - -
Product gas oil (&) 0.48 0.41 0.49 0.34
Fraction of hard residue (fi) - 0.76 - -
Sum of squared residuals 1.72 % 10° 2.01 = 10 326 = 10" 2.56 % 10"

Los datos de todos los experimentos se utilizaron para determinar los valores éptimos de los

parametros, que se enumeran en la Tabla 6. Los resultados en la Figura 17 muestran que el

Modelo 1 predijo en exceso el rendimiento de los destilados medios y subestimaron el

rendimiento de nafta a una alta conversion de residuos en experimentos con betin como

alimento.
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Figura 17 Resultados de rendimientos para el modelo de Ayasse et al. [25]

Por lo tanto, el modelo 1 fue satisfactorio para ajustar los rendimientos en un amplio rango de
conversion de residuos. EI modelo 2 fue inferior al modelo 1 en la prediccion de los productos,
con grandes errores en las proporciones de nafta (+ 4,6%) y gasoéleo (5,1%). Sin embargo, el
modelo 3 subestimd el rendimiento de los destilados medios y tendid a predecir en exceso el
rendimiento del gaso6leo. Los modelos con seis y siete lumps son innecesariamente complejos

para estos datos, mientras que el modelo méas simple de cinco lumps es satisfactorio.

Recientemente, Sanchez y otros [26] propusieron un modelo cinético de cinco lumps para el
hidrocraqueo moderado de aceites pesados , como se muestra en la Figura 18: (1) residuos no

convertidos (538 8C +), (2) gasoleo al vacio (VGO: 343- 538 8C), (3) destilados (204-343
8C), (4) nafta (IBP-204 8C) y (5) gases.

Residue

VGO
& K k
ks » Distillates
\
ks [ ty
# Naphtha
ki
ky v

P Gases

Figura 18 Red cinética propuesta por Sanchez et al. [26]
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El modelo incluye 10 pardmetros cinéticos que se estimaron a partir de datos experimentales
obtenidos en un reactor de flujo descendente de lecho fijo, con crudo pesado Maya y un
catalizador de NiMo / g-A1-Os en una reaccion a 380-420 °C temperatura, 0.33-1.5h 1 LHSV,
relacion de H: a aceite de 890 m*/m?, y 6.9 MPa de presion. Los valores de los parametros
cinéticos se informan en la Tabla 9Tabla 9 Parametros cinéticos del modelo propuesto por Sanchez
et al. [26]. EI modelo cinético fue desarrollado para reactor basico. Estudios de modelacion de
un proceso de hidrotratamiento de pesados Aceites de petroleo que, entre varias caracteristicas,
operan a Condiciones de reaccién moderadas y mejora la calidad de la alimenta manteniendo
el nivel de conversion bajo. A continuacion, se detallaran los modelos basados en

pseudocomponentes (agrupamiento discreto).

Tabla 9 Pardmetros cinéticos del modelo propuesto por Sanchez et al. [26]

Kinetic Temperature (“C) Activation
parameter (h h energy,
380 400 420 E, (kcal/mol)

Resid

ky 0.042 0.147 0.362 48.5

ka 0.008 0.022 0.057 44.2

ki 0.008 0.020 0.043 38.0

ks 0.041 0.098 0.137 27.3
VGO

ks 0.018 0.057 0.104 39.5

ke 0 0.007 0.016 37.1

ks 0 0 0 -
Distillate

kg 0 0.003 0.010 53.7

ko 0 0 0 -
Naphtha

ko 0 0 0 -

Krishna y Saxena [27] investigaron sobre un modelo cinético detallado con siete lumps en los
que se consideran diferentes temperaturas de corte. El esquema de la red cinética se muestra
en la Figura 19. Los lumps son compuestos de azufre, aromaticos livianos y pesados, naftenos
y parafinas. Los pseudocomponentes se consideran ligeros si se forman a partir de fracciones

con puntos de ebullicion inferiores a la temperatura de corte (Tcut).
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Figura 19 Red cinética detallada para hidrocraqueo propuesta por Krishna & Saxena [27]

Los compuestos de azufre se consideran un lump pesado. Los datos experimentales informados
por Bennett y Bourne [28] se utilizaron para probar el modelo; Los valores de los 60

parametros cinéticos se presentan en Tabla 10.

Tabla 10 Constantes para el primer orden de la red cinética de la Figura 18

Kinetic T (FC)

constants

(h 1} 371 225 191 149 82 0

kg 8.3000 - - - - -

ky 1.2633 0.4943 0.4799 04624 0.4345 0.4000
k- 0.6042 0.1809 0.1105 0.0397 0.0034 0.0000
ks 0.0421 0.3131 0.2719 0.2593 0.2501 0.2302
ky 0.5309 0.0211 0.0096 0.0095 0.0095 0.0095
ks 0.0397 0.0383 0.0249 0.0131 0.0086 0.0000
kg, 1.1855 0.2772 0.2134 0.1117 0.0073 0.0000
k+ 0.1619 0.0474 0.0275 0.0275 0.0275 0.0275
kg 0.4070 0.2391 0.1993 0.1518 0.0978 0.0299
ko 0.2909 0.5434 0.5219 0.4509 0.4391 -

ko 0.0818 0.0740 0.0709 0.0618 0.0608 -

La Figura 20 muestra una comparacion de resultados predichos con datos experimentales. Los
autores propusieron un segundo modelo basado en la analogia entre las reacciones de
hidrocraqueo y la Fenomenos de dispersion axial de un trazador en un flujo. Este otro modelo

utiliza solo dos parametros.
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Figura 20 Comparacion de rendimientos calculados segun el modelo de Krishna & Saxena [27]

El modelo de dispersion se basa en el estudio de las curvas TBP (punto verdadero de
ebullicion) de los productos de hidrocraqueo. Un incremento en el tiempo de residencia
provoca la reducciéon del promedio molecular del producto y una caida en el punto de
ebullicién medio de la curva de destilacion (T50). Una normalizacion de las curvas TBP en

diferentes tiempos de residencia para obtener valores de T * se realiza de acuerdo con la

Ecuacion 11.
FBP; —T
=—F (11
FBP; — Ts
1+1 ( 1-T* Pos) (12)
= — — X _— X .
f=gtaxerf\(Gxryos < Pe

Tsor = Tsop X e7Ks07 (13)
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donde FBPf es el punto de ebullicion final de la alimentacion. Krishna y Saxena [27] usaron
los datos experimentales de la planta piloto especificada por Bennett y Bourne [28] para
desarrollar el modelo. Los datos de temperatura normalizados de los alimentos y productos,
que se muestran en la Figura 21, pueden describirse de manera aproximada mediante la
Ecuacion 12; la linea continua es la representacion del modelo de dispersion axial donde Pe =
14. La temperatura del punto de ebullicion medio se obtiene con la Ecuacion 13, que asume

una funcion de decaimiento de primer orden.

Distilled fraction, wt %

Normalized temperature, T*

Figura 21 Curvas TBP normalizadas para el alimento

Ademas, Krishnay Saxena [27] desarrollaron correlaciones empiricas para predecir los valores
de la tasa de decaimiento de T50 (k50) con respecto al tiempo de residencia (1) y el nimero
de Peclet (Pe). Ambos parametros son funciones del contenido de parafina en la materia prima
(P). Las ecuaciones 14, 15, 16 y 17 permiten la estimacion de estos parametros considerando

una funcion de decaimiento de orden n.

Pe = 20.1250 — 0.175 x P (14)

d(TSO,T/TSO,f) TSO,T "
S E—— —k<y X Teos (15)

n=19-0.0015xP (16)
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kso = 0.4—0.003xP (17)

Stangeland [29] desarroll6 un modelo cinético para predecir los rendimientos del
hidrocraqueador utilizando correlaciones basadas en el punto de ebullicion de cada uno de los
pseudocomponentes que caracterizan el corte. El modelo incluye cuatro parametros: ko y A
cuantifican. La velocidad de reaccion de cada pseudocomponente, C da la magnitud del
rendimiento de butano y B varia con el tipo de alimentacion (nafténica o parafinica) y el tipo
de proceso catalitico (aleatorio o selectivo). Los parametros B y C determinan la forma de la
curva de rendimiento. Aunque A normalmente se encuentra en el rango 0-1.0, puede tomar
valores negativos. El parametro A determina la forma de la curva de reactividad, que varia de

una funcion lineal a una funcion cdbica, como se muestra en la Figura 22.

Relative Rate Constant, &

0 0.2 0.4 0.6 0.8 1
TBP, dimensionless

Figura 22 Funcion de razén de craqueo [29]
El conjunto completo de ecuaciones, presentado en la Tabla 11 Ecuaciones del modelo cinético

para hidrocraqueo basado en TBP de pseudocomponentes, permite el calculo de la formacion del

componente “i”' debido a la descomposicion de los componentes pesados “j”.
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Tabla 11 Ecuaciones del modelo cinético para hidrocraqueo basado en TBP de pseudocomponentes

Model proposed by Stangeland [22]
%FE(!’) = —kFi(t) + Z;_uﬁ;k;ﬂ(!)
k(T) = ko[T +A(T* = T)]
PCij = [yj; +B07; —y3))(1 - [C4)))
[C4]; = Cexp[~0.00693(1.8 TBP; — 229.5)]

. _ _ TBR-25
Yij = [TBp,-50)-123

P, = PC,;—PCi_y
Model modified by Dassori and Pacheco [24]
S IP MW, = (MW, — 1, MWy, )
PCy = [y +Biy}; = Buyi](1 = [Cs]))
(€], = Cexp[~w(1.8 TBP; — 229.5)]

Mass balance

Cracking rate constant function
Liquid product distribution function

Weight fraction of butane
Normalized boiling point temperature (TBP)

Actual fraction of lighter component

Mass balance for each individual reaction
Modified product distribution function (with B,)
Modified weight fraction of butane (with w)

Los conjuntos de datos a tres niveles de conversion se ilustran en la Figura 23 para el

hidrocraqueo de gasdleo crudo de California en una operacion liquida. Los rendimientos

previstos basados en estos los parametros se muestran como lineas de puntos para conversiones

de 50, 73 y 92% (288 °C). En general, el acuerdo con los datos experimentales es bastante

bueno y las diferencias probablemente estén dentro del error experimental.

La principal

desventaja de este enfoque es que un cambio en la especificacién del producto del

hidrocraqueador, o en el nimero de productos, requiere la reformulacion del modelo y la

modificacion de los datos.

500

400 <

TBP. °C

300 4

100

Q

Conversion, %o

30 40 50 60
Yield of Cy , wt %

70

80

90 100

Figura 23 Comparacion de rendimientos medidos (0) y predichos (---) [29]
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Mohanty et al. [30] implementd el modelo cinético de Stangeland en un modelo computarizado
para un hidrocraqueador de gaséleo al vacio (VGO) a escala comercial a dos etapas. La
alimentacion y los productos se agruparon en 23 pseudocomponentes para las reacciones de
hidrocraqueo y se asumieron reacciones de primer orden pseudo homogéneas. La estimacion
de las constantes cinéticas de hidrocraqueo para los otros pseudocomponentes que conforman

el VGO fueron hechos a través de la Ecuacion 18:
ki(T) = k3es X K;  (18)
Donde Ki se ajustd con datos de planta utilizando la Ecuacion 19

K; = 0.494 + 0.52 X 1072 x TBP; — 2.185 x 10~° X TBP}
+0.312x 1077 x TBP? (19)

Una constante cinética de hidrocraqueo de VGO con un punto de ebullicion promedio de 365

°C reportado por Qader y Hill [16] se empled, como se expresa en la Ecuacion 20.

—2.11><104)

k365 - 4‘273 X 103 X e( RT (20)

Los rendimientos calculados, consumo de hidrogeno y temperaturas de salida con este modelo

se muestran en la Tabla 12 Comparacion de datos calculados y de planta por Mohanty et al..

Tabla 12 Comparacidn de datos calculados y de planta por Mohanty et al. [30]

Data Calculated Plant Error
results data (%)

Total feed to second stage (kg/h) 183, 236 183, 385 —0.08
Hydrogen consumption (kg/h)

First stage 2816 3267 —13.8

Second stage 1196 1363 —12.2
Reactor outlet temperature (°C)

First stage 693.3 714 (max) -

Second stage 677.7 700 (max) -
High speed diesel (wt.%) 48.79 50.5 —346
Aviation turbine fuel (wt.%) 30.53 294 3.83
Naphtha (wt.%) 16.17 15.8 251
Butanes and lights (wt.%) 4.51 4.5 0.22
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El modelo fue validado contra datos de planta y el grado de ajuste fue generalmente bueno. Es
importante indicar que con los pardmetros reportados por Mohanty et al. [30], el balance de

masa en cada reaccion de hidrocraqueo individual no se satisface.

Dassori y Pacheco [31] establecieron un enlace entre el coeficiente estequiométrico de las
reacciones de hidrocraqueo y los pardametros Pij del modelo cinético de Stangeland. Esta
analogia impone una restriccion sobre los valores que la matriz de Pij puede tomar. Tal
restriccion esta dada por el cierre en el balance de masa en cada una de las reacciones de
hidrocraqueo y requeriria la determinacion de valores de los parametros B y C como se muestra
en la Tabla 11. Se not6 que Unicamente con estos dos parametros no es posible reacomodar la
distribucion de producto para satisfacer el balance de masa en cada reaccidn individual. Estos
autores modificaron el modelo propuesto por Stangeland al afiadir dos parametros adicionales,
B2 y ® como se muestra en la Tabla 11, asi que el balance masa en cada reaccion individual
de hidrocraqueo se satisface. Los autores utilizaron una constante de segundo orden para
cuantificar el efecto de presion parcial de hidrégeno sobre la razon de craqueo. Las constantes
cinéticas se determinan a partir de las constantes de pseudo-primer orden reportadas por Qader
y Hill [16]. Este modelo fue aplicado al hidrocraqueo de VGO en un reactor comercial descrito
por Mohanty et al. [30].

Krishna et al. [32], se establece la division entre modelo discreto y modelo continuo. En el
modelo discreto, el alimento y los productos se clasifican en lumps basados en intervalos de
sus TBP o sus pesos moleculares. Se utilizan cuatro lumps en términos del intervalo de TBP:
LPG, nafta, destilados moderados y residuo. Para la reduccion del tiempo de ejecucion del
algoritmo, se ha optado por utilizar la solucion analitica la cual provee una descripcion
explicita del comportamiento del modelo sin usar un método numérico para integracion del
problema de valor inicial de las ecuaciones diferenciales ordinarias involucradas. Sin embargo,
la facilidad de solucién a través de equipos de computo por medio de aplicaciones no
restrictivas facilita dicha solucion numérica. Por otra parte, la solucion analitica provee
mejores estimaciones de los parametros cinéticos que describen el modelo. Los resultados de
los parametros cinéticos revelan mejor ajuste con el modelo estequiométrico completo en lugar
del modelo estequiométrico reducido. Dada la capacidad actual de los equipos de computo,

este enfoque resulta impractico para casos particulares y meramente ilustrativo.

36



Ramirez et al. [33], evaluaron tres diferentes VGO como alimentos y cinco lumps como
productos: LPG, nafta, queroseno, diesel y UCO. Utilizando el simulador de procesos Pro/ll-
Simsci bajo estado estable, se establecieron 40 moléculas para los alimentos y 113 moléculas
adicionales para los productos, acompafiados de reacciones establecidas en la literatura para
HAD, HDS, HDAL e hidrodeciclizacion. Los resultados fueron cercanos a los datos
experimentales, brindando un modelo riguroso para el uso del VGO como alimento y
permitiendo inferir su utilidad en anticipar cambios operacionales y de alimento en sistemas
industriales de hidrocraqueo. Se plantea ademas la pertinencia del uso de la correlacion
generalizada de Grayson Streed como método termodinamico para unidades de absorcion,
torres de fraccionamiento y decantadores en procesos de hidrocraqueo. Este tipo de estudios,
de tipo altamente riguroso, requiere informacion detallada y extensa de la cinética de las
reacciones que involucra. Por tanto, genera resultados de alta confiabilidad, pero se ve

supeditado a la disponibilidad de los parametros cinéticos mismos.

Ancheyta-Juérez et al. [34] proponen el modelamiento del proceso de FCC a partir de cinco
agrupaciones: gasoleo, gasolina, LPG, gas seco y coque. Incluye el uso de un término de
decaimiento del catalizador de tipo no selectivo y considera el orden de reaccion del gaséleo
como de segundo orden. Las temperaturas para la evaluacion de las constantes cinéticas
corresponden a 480 °C, 500 °C y 520 °C. Para la determinacion de contenido de carbono en el
catalizador, se utiliz6 combustién seguida de analisis infrarrojo del didéxido de carbono
producido. El reactor se modela como uno de tipo PFR isotérmico donde se desprecian la
dispersion axial y la difusion interna a partir de las razones de reaccion para la red cinética

ilustrada en la Figura 24 Red cinética propuesta [34]

Gasoline K
\fs
ki LPG ‘
kz \j

~ %, Drygas
Gas Qil

K4
\-. Coke

Figura 24 Red cinética propuesta [34]
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El balance de masa a resolver, por medio del método Runge-Kutta, corresponde al dado en
funcion de cada reaccién de reaccion correspondiente en la red cinética y se expresa como lo

muestra la Ecuacién 21:

dy; 1 pL

— = X |— ) % (r; 21
dz ~ WHSV (pc> ) @D

Los rendimientos obtenidos a partir de la modelacion, al comparar el modelo propuesto con

los resultados experimentales, mostraron una desviacion menor al 2%. La Figura 25 Gréfico

de paridad para los valores predichos y experimentales a 480 °C (o gasolina, m LPG, o gas seco,

® coque)
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Figura 25 Grafico de paridad para los valores predichos y experimentales a 480 °C (o gasolina, m
LPG, o gas seco, ® coque)

Sanchez et al. [26] plantean el modelamiento cinético haciendo uso de cinco lumps detallados

en la red cinética de la Figura 26.
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Figura 26 Red cinética propuesta [26]
Se evaluaron los rendimientos a temperaturas de 380 °C, 400 °C y 420 °C. Para el modelo de
reactor se utilizé un PFR de tipo isotérmico y, basado en amplias experiencias previas, se
desprecio la dispersion axial y los gradientes externos e internos. El balance de masa a resolver,

por medio del método de Runge-Kutta, es el mostrado en la Ecuacion 22:

_ oy
d(Y/ypsy)

La minimizacion de la funcion objetivo se resolvié por medio del criterio de minimo cuadrados

i (22)

con un procedimiento de regresién no lineal basado en el algoritmo de Marquardt. El grafico
de paridad para los resultados obtenidos se muestra en la Figura 27, donde se determind un
error absoluto menor al 5%.

LA
=

Y
=
1

el
=

1

L _+]

Calculated product composition, wt %

o o B
20 1
» (=]
10 1
[+]
0 4 T T T T
0 10 20 30 40 50

Experimental product composition, wt %

Figura 27 Grafico de paridad [26]
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Alvarez-Majmutov et al. [35] brindan un enfoque més exhaustivo a partir de del modelamiento

con algoritmo de Monte Carlo cinético, tanto para el modelamiento del alimento como para el

de la reaccion. Se destaca que la simulacidn del alimento genera un total de 10 000 compuestos

a partir de ensambles moleculares repetitivos y ajustes mediante reglas de mezclado

adecuadas. La simulacion del alimento se muestra en la Figura 28 Algoritmo de simulacion

de composicién del alimento
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Figura 28 Algoritmo de simulacién de composicion del alimento

La fase de modelamiento de la reaccion supone un nimero masivo de etapas elementales y

reacciones intermedias. Para la obtencion de propiedades, se utilizaron numerosas rutinas

ligadas a la determinacion de parametros basados en las propiedades moleculares de la mezcla.

Este enfoque permitio la obtencion de datos a temperaturas de 380 °C, 390 °C, 395 °C y 400

°C. El algoritmo de modelado utilizado se muestra en la Figura 29.
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Figura 29 Algoritmo de simulacion de hidrocraqueo

La robustez de esta metodologia de modelado permite el rastreo de parametros de suma
importancia como lo son el consumo de hidrégeno, distribucién detallada de tipos de
hidrocarburos, equilibrio liquido-vapor, peso molecular promedio de hidrocarburos y
propiedades fisicas de interés. La contraparte de este enfoque es la complejidad tedrica al
momento de requerirse una aproximacion razonable en términos de procesamiento y

disponibilidad de datos.

En otro estudio, Alvarez-Majmutov et al. [36] utilizan, como en el caso anterior, el algoritmo
cinético de Monte Carlo. El objetivo de la particularizacién del proceso de hidrocraqueo se
divide en dos etapas: modelamiento de composicién del alimento y modelamiento de la
reaccion. Para las comparativas se utilizaron temperaturas entre 380 °C y 295 °C. La principal
diferencia con el estudio anterior es la evaluacion de tres escenarios segun el grado de

conversion: baja conversion (35%), conversion intermedia (50%) y alta conversion (65%).

Balasubramanian et al. [37] establecen una metodologia orientada a encontrar el conjunto
Optimo de parametros cinéticos que minimice el nimero de lumps a utilizar. Para tal propdsito,
se utiliza un algoritmo genético con dos bases diferentes para los lumps: agrupamiento por
numero de carbonos y agrupamiento por TBP. Para la comparacion se utilizaron temperaturas
de reaccion de 380 °C, 395 °C, 400 °C y 410 °C, obteniendo resultados cercanos a los

experimentales. EI modelado se realiz6 usando un reactor de tipo PFR isotérmico, con
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reacciones irreversibles y de primer orden en todos los casos. La principal conclusion es que,
al utilizar el numero de carbonos como pardmetro de agrupamiento, se espera convergencia a
una unica solucién o conjunto de pardmetros cinéticos significativos mientras que para el caso

de agrupamiento por TBP se presentan multiples soluciones validas.

Barkhordari et al. [38] variaron la temperatura de reaccion utilizando 390 °C, 410 °C y 430
°C.

Till et al. [39] detallan la importancia no solo de la determinacion de los parametros cinéticos
sino también de las reacciones que ocurren. La estrategia de comparacion se basa en la
tendencia a proveer mejores resultados cuanto mayor sea el conjunto de reacciones presentes.
Se presentan tres algoritmos para la estrategia de identificacion, los cuales deberian mejorar el
entendimiento de las posibilidades de modelado de redes de reacciones de lumps. Se constituye
entonces como una guia practica para establecer el nimero de lumps segin su propia

distribucion.

Sanchez et al. [26] establecen un modelo basado en cinco lumps: residuo, VGO, destilados,
nafta y gases. Este modelamiento se efectu6 con datos experimentales a temperaturas de 380
°C, 400 °C y 420 °C. Se demuestra su capacidad para predecir la generacién de los productos
planteados con un error absoluto promedio menor a 5%. Se dilucida que, si se aumenta el

namero de lumps, se podrian obtener mejores aproximaciones.

El primer modelo correspondiente a hidrocraqueo de VGO contenia cuatro lumps en total, con
ocho constantes cinéticas a determinar y utilizando bitumen de Athabasca como alimento [40].
Es de notar, por tanto, que el nimero de lumps debe ir acompafiado de un nimero adecuado
de parametros para considerarse 0 no como satisfactorio frente a la comparativa con los

resultados experimentales.

Un estudio de este tipo corresponde al propuesto por Sadighi et al. [40], en el cual se registran
datos de rendimiento contra tiempo en un periodo de 1.5 afios. EI modelo propuesto considera
la existencia de 6 lumps: VGO convertido y no convertido con punto de ebullicion mayor a
380 °C, diesel (260-380 °C), queroseno (150-260 °C), nafta pesado (90-150 °C), nafta ligera
(40-90 °C) y gases (40 °C). La red cinetica inicial considera treinta coeficientes cinéticos y
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quince constantes de decaimiento. Por medio del analisis de magnitud, se reduce el conjunto
de pardmetros a un valor de veinte y cuatro. La red inicial por utilizar se ilustra en la Figura

30, siendo la base para la obtencion de parametros.

kDG
KDLN
KDHN KHNG
kFD KDK R kKKHN " ‘ KHNLN KLNG "
Diesel Kerosene H.Naph L.Naph Gas
KFK KKLN ] KKG |
KFHN
KFLN
kFG

Figura 30 Modelo cinético completo de 6 lumps

Similar al estudio anterior, se encuentra el propuesto por Qunyong et al. [41], el cual involucra
seis agrupamientos: gaséleo, diesel, queroseno para aviacion, nafta pesado, nafta ligera y gas.
Para este estudio, los autores detallaron los balances de masa y ecuaciones cinéticas. Se
determinaron quince parametros cinéticos por medio de datos industriales al hacer uso del
algoritmo de optimizacién de Nelder-Mead. La red cinética propuesta por los autores
corresponde a la mostrada en la Figura 31. Se trabajo a una presion de 17.58 MPa y una
temperatura de entrada del VGO de 655.55 K.
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Figura 31 Red cinética propuesta por Qunyong et al. [41]

Este estudio alcanzd una desviacion del 5% de los valores del modelo con respecto a los dados
de modo industrial. Los resultados obtenidos por los autores para las condiciones de operacion

se muestran en la Figura 32.

16 T :
—&— crude ail
09r —— diesel il .
—&— aviation kerosen
0.8 —+&— heawy naphtha |7
—+— light naphtha
0.7 —+#— qgas h
0.6} g
o
=
= 0st -
b—
0.4t
0.3 P
0.2+
0.1t - —
e — B

] 02 = 04 06 08 1
The |I:lngth ofthe reactor z

Figura 32 Resultados para la simulacion del modelo propuesto por Qunyong et al. [41]

Estos resultados poseen desviaciones medias absolutas de 0.0027, 0.0036, 0.0017, 0.0015 y
0.0015 para el gaséleo, queroseno de aviacion, nafta pesado, nafta ligero y gas

respectivamente.
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4.9 Aspectos cinéticos
En hidrocraqueo se tienen reacciones similares a las dadas en hidrotratamiento. Al tratarse de

gasoleo de vacio como alimento, se tienen las siguientes reacciones [42]:

- Hidrodesulfuracion: ocurre a niveles moderados de severidad. Se requieren
altas presiones y formulaciones de catalizadores especializados.

- Hidrodesnitrogenacion: estas reacciones son mas lentas que las de
hidrodesulfuracion y depende de forma directa de la actividad de
hidrogenacion.

- Hidrodearomatizacion: estas reacciones poseen problemas debido a las
limitantes de equilibrio termodinamico. Altas presiones y bajas temperaturas
favorecen este tipo de reacciones.

- Hidrodemetalacion: muchos de los metales se remueven en niveles de
severidad moderada.

- Hidrocraqueo: parafinas y naftenos se hidrocraquean parcialmente en
moléculas de hidrocarburos mas livianas. Los compuestos aromaticos se

saturan primero.

4.10 Modelamiento y simulacion de hidrocraqueadores
Respecto al modelamiento de reactores de hidrocraqueo [11], se tiene que dichas unidades
utilizan lecho fijo o lecho fluidizado. En el caso de lecho fijo, la resistencia a la transferencia
de masa tendra efectos considerables sobre la actividad del catalizador. Dado que el
hidrocraqueo tomara lugar bajo las condiciones generales para las reacciones de
hidrodesulfuracién e hidrotratamiento, los efectos de transferencia de masa en reactores fijos
incluirédn la transferencia de masa intraparticular y la difusién de poros en el catalizador. La
transferencia de masa que toma lugar en la capa de liquido no parece tener resistencia
significativa bajo las mismas condiciones planteadas ademas de verificarse que la difusion del
hidrogeno es mucho mas réapida que la de las moleculas de los hidrocarburos en el gaséleo de
vacio o en los productos ligeros. El efecto de difusion en los poros posee una alta incidencia

en el factor de efectividad del catalizador asumiendo una superficie himeda del mismo. Sin
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embargo, las particulas de catalizador experimentan humedecimiento parcial de su superficie

en los reactores de lecho fijo debido a la baja distribucion de liquido.

Por otra parte, en el caso de reactores de lecho fluidizado, donde las particulas del catalizador
se mantienen en agitacion continua en la fase del gasdleo, los efectos de transferencia de masa
son ostensiblemente reducidos. Un aparte importante de esta circunstancia es que la

temperatura a lo largo del reactor tiende a ser altamente uniforme.

Para la simplificacion en muchos de los estudios disponibles, se tiende a establecer unas

consideraciones comunes [43]:

- El hidrocraqueo es una reaccién pseudohomogénea de primer orden. Dado que
el hidrogeno esta presente en exceso, la razon de hidrocraqueo puede tomarse
como independiente de la concentracion de hidrégeno.

- Existe una dinamica de flujo pistén en el reactor de lecho fluidizado.

- Las pérdidas de calor son despreciables y los reactores comerciales operan bajo
condiciones adiabaticas.

- Las resistencias difusionales no se presentan.

- La operacion es en estado estacionario o estable.

- El reciclo y reposicién de gases es de hidrégeno puro.

- El alimento de petrdleo y los productos estan en la fase liquida en el reactor.

- Lasumatoria del producto de la razon de flujo total y su capacidad calorifica es
constante para cada lecho de catalizador.

Como se verificd en el estado del arte, se cuenta con diferentes perspectivas para el
modelamiento cinético que acompafia al modelamiento del reactor. Una vez establecidas las
estrategias de agrupamiento o enfoque respecto a la composicion de alimento y productos, las
ecuaciones diferenciales ordinarias del modelo asociadas a balances de materia y energia y sus
condiciones iniciales, se puede establecer el metodo de resolucion para dicho sistema, asi como

el software para codificar dicho marco de analisis.

Dentro de los métodos numéricos para resolver ecuaciones diferenciales ordinarias se

encuentran:

- Meétodo de Euler.
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- Meétodo de retroceso de Euler.

- Método del integrador exponencial de primer orden.

- Runge-Kutta diagonalmente implicita.

- Runge-Kutta singularmente implicita.

- Método de Gauss-Radau.

- Método de Chebyshev.

- Método de preservacion de estructura.
Entre muchos otros métodos para resolucion de sistemas de ecuaciones diferenciales
ordinarias. Generalmente en la literatura para hidrocraqueadores se recomienda usar Runge-
Kutta de orden 4 para un analisis inicial, sin descartar otros que pudiesen evaluar los datos y
decidir si se requiere un método no-rigido (BDF) o un método rigido (Adams), tal como lo
ofrece la funcionalidad LSODA escrita en FORTRAN 77.

5. Metodologia

5.1 Modelo termodinamico
Las propiedades termodindmicas de fluidos de petréleo han sido objeto de numerosos y
estudios y ello ha conllevado a un mejor entendimiento de estos. Fruto de estos esfuerzos, se
han propuesto diversos modelos para incrementar el poder predictivo en ausencia de datos en

especial en aquellas circunstancias en las cuales se evidencia alta no idealidad.

Sin embargo, carece de sentido practico describir todos lo modelos usados en termodinamica
de ingenieria de petréleos, por lo cual se establecerd una metodologia basada en tres

interrogantes principales:

- ¢Que propiedad se desea determinar?
- ¢Cuél es el dominio de temperatura y presion?

- ¢Cudl es la composicién del fluido?

Como regla general, se plantea el calculo de propiedades de fase simple utilizando el método
de Lee-Kesler. Dependiendo del comportamiento de las condiciones de operacidn con respecto
al desenvolvimiento de la fase fluida, se obtendran resultados mas o menos precisos.

Resultados atin mas precisos pueden obtenerse usando ecuaciones del tipo BWR.
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La correcta aplicacion de una ecuacion de estado dependera de las reglas de mezclado usadas
y de una seleccion adecuada del término atractivo seleccionado para los compuestos puros.
Para aquellos casos en los cuales la temperatura se encuentra por encima de la temperatura

critica, se usara la correlacion generalizada de Boston-Mathias [44].

La ecuacion de estado de Peng-Robinson serd utilizada dada la ventaja que tiene para las
predicciones de densidad del liquido y otras propiedades del fluido en la vecindad de la regién

critica. La ecuacion propuesta corresponde a la Ecuacion 23:

_ RT aa
" V—b VW+b)+b(V-D

P (23)

Al imponer las condiciones clésicas sobre el punto critico en la Ecuacion 23, se obtienen los

parametros a y b especificados por las ecuaciones 24 y 25:

R? X T? 2 x T}
a=ao, = 0.45724 x (24)
PC Cc
RXT RXT
b =d, x = 0.07780 x (25)

C C

La Ecuacion 23 predice un factor de compresibilidad de 0.307. La aproximacion de Soave se

usaré para calcular el parametro dependiente de la temperatura o como lo muestra la Ecuacion

26:

2
a(T,)=[1 + m(1-JT,)] (6)
Donde se tiene que el parametro m corresponde a la Ecuacion 27:
m = 0.3796 + 1.54226w — 0.2699w?  (27)

Para componentes pesados con valores acéntricos mayores a 0.49, se utilizard una

modificacion a la expresién dada en la Ecuacion 27:
m = 0.379642 + 1.48503w — 0.1644w? + 0.016667 w3 (28)

La funcion o definida por la Ecuacion 26 resulta util para aquellos casos en los cuales la
temperatura reducida es menor o igual a la unidad. Para sistemas cuya temperatura reducida
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sea mayor a la unidad, se utiliza la ecuacion generalizada propuesta por Boston y Mathias,

como lo muestra la Ecuacién 29:
a(T,) = ec(-T7)  (29)

Donde los términos ¢ y d dependen del término m, calculado por medio de las ecuaciones 27
0 28, como se expresa en las ecuaciones 30 y 31:

d=1+ (g) (30)

_m
C—E (31)

Al tratarse una ecuacioén cubica, la metodologia de solucion requiere la introduccion de dos

términos A y B, como lo muestran las ecuaciones 32 y 33.

(aa)P
=®rr 3D
5 _ bP

“rr G¥

Estos términos corresponden a los dados en la Ecuacion 34, proveniente del reordenamiento

de la Ecuacién 23.
734+ (B-1)Z*+(A—3B*—2B)Z—(AB—B*-B3) =0 (34

En lo que respecta a los calculos en sistemas multicomponente, se tendran las reglas de

mezclado ilustradas por las ecuaciones 35, 36, 37 y 38:

- Para la fase gaseosa:

(@) mezcia = z Z[}’i}’j\/ aqaa(1—kj)]  (35)
i J

49



bmezcia = Z(Yibi) (36)

- Para la fase liquida:

(@) mezcia = z z[xixj\/ aaaa(1—kj)]  (37)
i J

bmezcia = Z(xibi) (38)

A partir de las ecuaciones 35, 36, 37 y 38 se pueden calcular los términos A y B para la mezcla
como en las ecuaciones 32y 33. Si al efectuar el calculo de las raices por medio de la Ecuacion
34 se obtienen tres raices diferentes, el factor de compresibilidad del liquido correspondera al
valor mas bajo mientras el valor mas alto correspondera al factor de compresibilidad del gas.

La raiz intermedia se descarta por carecer de significado fisico.

Para la aplicacion industrial de esta ecuacion de estado [45] se requiere efectuar correcciones
a las predicciones de densidad del liquido. La prediccion volumétrica propuesta para el caso

de una sustancia pura se muestra en la Ecuacion 39:
V =VES—¢c (39

El término ¢ puede obtenerse por medio de correlaciones como la dada en la Ecuacion 40,

propuesta por Peneloux et al. [45]:
RT,
c = 0.40768(0.29441 —ZRA)P— (40)
(o

Donde ZRA corresponde al parametro de Rackett. Del mismo modo, se tienen correlaciones
para cortes especificos como lo proponen Jhaveri y Yougreen [45], como las mostradas en las
ecuaciones 41, 42 y 43, donde el término bpr corresponde al dado por la Ecuacion 25.

Cparafinas = bPR(l — 2.258 ;;c(l)fg‘zi?las) (41)
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Cnaftenos = bPR(l - 3'004‘M1;c(1)]"2ti$1‘:)s (42)

Caromaticos = bPR(]- - 2'516Mc;79£r(1)é(1)t8ico (43)

El pardmetro de Rackett, por otra parte, corresponde al ilustrado en la Ecuacion 44:
Zrpa = 0.29056 — 0.08775w  (44)

Este parametro se encuentra tabulado con valores recomendados en API-TDB, que suelen

reemplazar los estipulados por la definicion en la Ecuacién 44,

Para el caso de mezclas multicomponente, la correccion sobre el volumen molar se efectla

como lo ilustran las ecuaciones 45 y 46:

- Parala fase liquida
Viorregidzo = V" — Z(xici) (45)
i
- Para la fase gaseosa
chg:egido = V% — Z(yici) (46)
i

El término kij merece especial atencion debido a su contribucion en la Ecuacion 35 6 37. Nikos

y colaboradores [45] propusieron la siguiente correlacién generalizada:
kij = 86,T7 + 6,y + & (47)

Donde el término i hace referencia a los componentes principales N2, CO. o CHa mientras el
término j se refiere al otro componente del binario. Para el calculo de los términos delta se

tendran sistemas definidos de la siguiente forma:

- Para nitrégeno-hidrocarburos:
8o = 0.1751787 — 0.7043log(w;) — 0.862066[log(w;)]? (48)

8y = —0.584474 + 1.328log(w;) + 2.035767[log(w;)]? (49)
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8y = 2.257079 + 7.869765log(w;) + 13.50466[log(w;)]?
+ 8.3864[log(w))]? (50)

Para este sistema, los autores recomiendan la correccién por presion mostrada
en la Ecuacion 50:
kij = k;;(1.04 —42x107°P)  (51)
Donde P es la presion del sistema en psi.
- Para sistemas metano-hidrocarburos:
8, = —0.01664 — 0.37283log(w;) + 1.31757[log(w)]*>  (52)
8, = 0.48147 + 3.35342log(w;) — 1.0783[log(w)]*>  (53)
8, = —0.4114 — 3.5072log(w;) — 1.0783[log(w))]*  (54)
- Para sistemas dioxido de carbono-hidrocarburos:
8, = 0.4025636 + 0.1748927log(w;)  (55)

5, = —0.94812 — 0.6009864log(w;)  (56)

8o = 0.741843368 + 0.441775log(w;)  (57)

5.2 Modelo del reactor

Se consideraré que los gradientes de presion y temperatura tienen ocurrencia unicamente en la

direccion axial. El unico mecanismo operante de transporte es dicha direccion es el flujo
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promedio en si mismo y se considerara que es del tipo flujo pistén. Para el estado estable las

ecuaciones de conservacion pueden escribirse como:

d(ug X C;)
—#=rixp3 (58)
dT U
uSngxCpr = (—AH)XriXpB—lle—tx(T—Tr) (59)
_dPe ngxu§ (60)
dz d,

Con las siguientes condiciones iniciales: a z=0, C; = C;,, T = Ty, pr = Pto- EN la ecuacion 3,
d, es el diametro equivalente de particula. Los términos us, pg Y C, pueden ser considerados

constantes.

La Ecuacion 58 se obtiene de un balance de masa sobre el componente de referencia, A para
este caso, sobre un area transversal elemental de un reactor tubular que contiene una cantidad

de catalizador d\W.

Haciendo uso de la conversion, el balance material para A sobre un peso elemental de

catalizador serd:
141 X dW = FiO X Xm (61)
Donde F;q es la razon molar del alimento de A, o

T X PB XOXdz= FiOdXi (62)
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De donde se obtiene la Ecuacion 30. El término U en la Ecuacion 31 corresponde al

coeficiente de transferencia de calor definido por:

1

d 4, 1 A,
—+—-x
3

1_

U a«a;
Donde se tiene:

;. coeficiente de transferencia de calor del lado del lecho (kJ/ m2s °C)
a,,. coeficiente de transferencia de calor del lado medio (kJ / m2s °C)
Ay Superficie de intercambio de calor, lado del lecho (m?)

A: Conductividad de calor de la pared (kJ/ m s °C)

A,,: Superficie de intercambio de calor del lado medio (m?)

A,,: Media logaritmica de 4, y A,, (m?)

Una vez obtenidos los términos exigidos en cada ecuacion, se procedera a resolver el conjunto

de ecuaciones diferenciales ordinarias utilizando el lenguaje de programacién Python.

5.2.1 Balances de materia modelo pseudohomogéneo unidimensional

Se procede a plantear las ecuaciones del modelo en términos de los agrupamientos de

componentes mencionado anteriormente:

d(usCyco)
Z—Zm = TvcoPB (64)
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— S Dese TDieselPB (65)

dz
d(u,C,
( S Queroseno) - TQuerosenopB (66)
dz
d(u CN t d )
- aézapesa : = "Nafta pesadoPB (67)
d(usC j
( s NaftallgeTO) = TNaftaligeroPB  (68)
dz
d(u CG )
% = T6asPB (69)

Donde los valores de r; corresponden a los calculados segin cada modelo propuesto.

5.2.2 Balances de energia para modelo pseudohomogéneo unidimensional

El balance de energia viene dado por:

d_T — Z?= 1(_rij)[_AHinj] —Ua(T —-T,)

70
iz T 7o

Donde:

m
z F}'CPj = FVGO CP,VGO + FDieselCP,Diesel + FQueroseno CP,Queroseno
j=1

+ FNafta pesado CP,Nafta pesado + FNafta ligero CP,Nafta ligero

+ FGasCP,Gas (71)
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q

Z (=73j) [~ AHpxij]

i=1
= (_rVGO,VGOHDiesel)[_AHVGOHDiesel]
+ (_rVGO,VGOﬁQueroseno) [_AHVGOaQueroseno]
+ (_TVGO,VGO—Wafta pesado) [_AHVGO—Wafta pesado]
+ (_rVGO,VGO—Wafta ligero) [_AHVGO—Wafta ligero]
+ (—TVGO,VGO—mas) [-AHyo-6as] + (T"Diesel,VGOeDiesel) [=AHyo-piesetl
+ (_rDiesel,Diesel—>Queroseno) [_AHDiesel%Queroseno]
+ (_rDiesel,DieselﬁNafta pesado) [_AHDiesel—Wafta pesado]
+ (_rDiesel,Diesel—Wafta ligero) [_AHDiesel—Wafta ligero]
+ (_rDiesel,DieselﬁGas)[_AHDieselﬁGas]
+ (rQueroseno,Diesel—>Queroseno) [_AHDieselaQueroseno]
+ (rQueroseno,VGO—>Queroseno) [_AHVGOaQueroseno]
+ (_rQueroseno,Queroseno—Wafta pesado) [_AHQueroseno—Wafta pesado]
+ (_rQueroseno,Queroseno—Wafta ligero) [_AHQueroseno—Wafta ligero]
+ (_rQueroseno,Queroseno—>Gas) [_AHQuerosenOAGas]
+ (rNafta pesado,Queroseno—-Nafta pesado) [_AHQueroseno—Wafta pesado]
+ (rNafta pesado,Diesel->Nafta pesado) [_AHDiesel—Wafta pesado]
+ (rNafta pesado,VGO—-Nafta pesado) [_AHVGO—Wafta pesado]
+ (_rNafta pesado,Nafta pesado—Nafta ligero) [_AHNafta pesado—Nafta ligero]
+ (_TNafta pesado,Nafta pesado—>Gas) [_AHNafta pesado—>Gas]
+ (rNafta ligero,Nafta pesado—Nafta ligero) [_AHNafta pesado—Nafta ligero]
+ (rNafta ligero,Diesel-Nafta ligero) [_AHDiesel—Wafta ligero]
+ (rNafta ligero,Queroseno—Nafta ligero) [_AHQueroseno—Wafta ligero]
+ (rNafta ligero,VGO—-Nafta ligero) [_AHVGO—Wafta ligero]
+ (_rNafta ligero,Nafta ligeroeGas)[_AHNafta ligero—»Gas]
+ (rGas,DieselﬁGas)[_AHDieselﬁGas]
+ (rGas,Nafta pesado—>Gas) [_AHNafta pesado—»Gas]
+ (rGas,QuerosenoaGas) [_AHQuerosenoaGas]

+ (rGas,Nafta ligero—>Gas) [_AHNafta ligero—»Gas]
+ (T6asvco—cas) [~ AHyo-cas] (72)

Los valores de AH para cada caso corresponden al promedio de las reacciones en las cuales

estan presentes los respectivos agrupamientos de componentes.
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5.3 Modelos cinéticos

5.3.1 Modelo de Qunyong et al. [41]
Este modelo utiliza una red cinética definida por seis agrupamientos con quince constantes de

reaccion. Este modelo se resolvera utilizando el método de Runge-Kultta.

5.3.1.1 Modelamiento matematico

Dado que cada lump o agrupacion es una herramienta que permite establecer un compuesto de
caracter imaginario, el primer paso es la propuesta de una red cinética que involucre tales
agrupaciones, dando cuenta del comportamiento del sistema a partir de sus propiedades. La
red cinética para este modelo corresponde a la mostrada en la Figura 30. Los agrupamientos
corresponden a gaséleo de vacio, diesel, queroseno de aviacion, nafta pesada, nafta liviana y

gas.
Este modelo establece consideraciones importantes tales como:

- Bajo la condicién de hidrocraqueo, el gasoleo fue craqueado de forma
simultanea en diesel, queroseno de aviacion, nafta pesada, nafta ligera y gas.

- El agrupamiento méas pesado puede convertirse en el agrupamiento mas ligero
entre dos agrupamientos.

- Todas las reacciones son irreversibles y de primer orden; reacciones de
polimerizacion e influencia difusa no entran en consideracion.

- El reactor es de tipo flujo piston y la reaccion es adiabética sin retromezclado
ni generacion de coque.

A partir de las consideraciones estipuladas el modelo cinético puede ser escrito como lo

muestra la Ecuacion 73.
R=KxC (73)
Donde R es el vector de cada agrupamiento usando la funcionalidad dada en la Ecuacion 74.
R = —[(dC,; dC, dC; dC, dCs dCg)/dt]T  (74)

Donde los subindices 1, 2, 3, 4, 5y 6 corresponden a gaséleo de vacio, diesel, queroseno de

aviacion, nafta pesado, nafta liviano y gas, respectivamente.
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El término K corresponde a la matriz de constantes de reaccion expresada en la Ecuacion 75.

Ky ke + s + Ky + ke 0 0 0 0 0
K= ks K, “ky, kis+k, o o O

—ky —kg —kyq —ky3 kis 0

—ks —kyg —k1z —k14 —kis 0.

El término C es el vector de concentracion de cada agrupacion usando la Ecuacion 76.
C=1[C G C3 Cy Cs CG]T (76)

Para facilitar los célculos, se establece que todas las reacciones de craqueo en las cuales

participa el mismo agrupamiento tienen el mismo mecanismo de reaccion y la misma energia

de activacion. Por tanto, se tiene que las constantes de reaccidon pueden expresarse como lo

muestra la Ecuacién 77.

klO X exp( }f_;") i=1,27345
kio X exp( g—;) i=6,7,809
ki = ki X exp( g—;) i =10,11,12 77
kio X exp( }Ij_;) i =13,14
\klo X exp( %) i =15

5.3.1.2 Modelo del reactor
A partir de la ecuacion de continuidad, la ecuacion de concentracion para cada agrupamiento

se expresa como la Ecuacion 78.

dc; dc;
—+u0 X— =

dt a - R (8

Con el objeto de expresar adecuadamente las proporciones de cada agrupamiento a lo largo
del reactor, se modifica la Ecuacidn 78 para obtener rendimientos de cada agrupamiento con

respecto a la longitud adimensional del reactor, como lo muestra la Ecuacion 79.
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v dhi_ (L)XKY 79
dr  dz  \u, ! 79

Donde z representa la longitud adimensional del reactor, L la altura del reactor y u, la
velocidad de flujo que en el reactor. Para efectos del presente estudio, se tomara el analisis del
modelo estatico, es decir, sin incluir el efecto del tiempo o dindmico sobre el mismo. Por tanto,
la Ecuacidn 79 debe expresarse solo en funcion de rendimiento y longitud adimensional como
lo muestra la Ecuacion 80.

av; (L

e (=) x Ky
dz uo)x ' (80)

5.3.1.3 Estimacion de parametros cinéticos
Las constantes de reaccidn fueron estimadas a partir de datos industriales usando el algoritmo

de minimizacion de Nelder-Mead. Los datos obtenidos se listan en la Tabla 13.

Tabla 13 Pardmetros cinéticos para el modelo de Qunyong et al. [41]

Constante de reaccion Energia de activacion E (Lz) Coeficiente K; (h™1))
mo

k4 92634.6677 3902293.13
k, 11482360.33
ks 3660253.72
k, 4036128.30
k< 8467.01
k¢ 119494.2297 23761078.88
k, 7602608.51
kg 1855402.93
ko 7596912.04
kqo 281051.3179 9437540.50
kyy 7169917.30
ky, 9809629.09
kq3 99651.2973 113482.88
Kyis 937812.36
kqs 88319.9707 9153491.06

5.3.1.4 Simulacion del modelo estéatico
Se establecen las siguientes condiciones de operacion para el reactor:

- Temperatura promedio de 655.55 K
- Velocidad espacial del liquido de 1.11 A1
- Presion de 17.58 MPa
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- Relacion hidrogeno/gasoleo de 1000 m3/ton

5.3.2 Modelo de Sadighi et al. [40]
Este modelo utiliza seis agrupamientos definidos por sus puntos de ebullicion:

- GasOleo de vacio, superior a 380 °C

- Diesel, entre 260 y 380 °C

- Queroseno, entre 150 y 260 °C

- Nafta pesada, entre 90 y 150 °C

- Nafta ligera, entre 40 y 90 °C

- Gases, inferior a 40 °C
El modelo posee treinta coeficientes cinéticos y establece un orden de reaccion dos para el
caso del gasoleo de vacio. Los datos se tomaron de una planta industrial durante un periodo de
150 dias.

5.3.2.1 Modelamiento matematico
Las rutas del sistema definido en la red cinética se ilustran en la Figura 31, expresada como

el modelo cinético completo.
Para efectuar las simplificaciones respectivas, se establecen las siguientes consideraciones:

- Lareaccion del gaséleo de vacio se considera de segundo orden
- El alimento al reactor se considera como alimento fresco y gaséleo sin
reaccionar recirculado
- Elreactor posee cuatro lechos con una cantidad total de 69000 kg de catalizador
- El reactor es de tipo flujo piston
- Se desprecian los efectos de mezclado y las no idealidades de flujo a lo largo
de los lechos
A partir de tales consideraciones se postulan las expresiones cinéticas respectivas con la
siguiente notacion: F para alimento o gasoleo de vacio, D para diesel, K para queroseno, HN

para nafta pesada, LN para nafta ligera y G para gases.

ij = kOFj X exp( R’Ifj) (81)
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Donde j representa diesel (D), queroseno (K), nafta pesado (HN), nafta ligera (LN) y gas (G).

_ED .
kpj, = kopji X exp( RTJ ) (82)

Donde j’ representa queroseno (K), nafta pesado (HN), nafta ligera (LN) y gas (G).

_EK jrr
kijin = kokji X exp( RTJ ) (83)

Donde j’’ representa nafta pesado (HN), nafta ligera (LN) y gas (G).

_EHN i1
kHNjIlI = kOHNjIII X exp (R—T]) (84)

Donde j’”’ representa nafta ligera (LN) y gas (G).

—Epn
kin = koy X exp( RT ) (85)

En las ecuaciones 81 a 85, T corresponde a la temperatura absoluta del lecho y R a la constante

de los gases ideales.

El término para las razones de reaccion R se expresa a partir de la red cinética del modelo
mismo. Para el caso del gasoleo de vacio, se tendré:

G

j=D

Para el diesel se establece la relacion mostrada en la Ecuacion 87.

G
Rp = kFDC1~g - Z ijICD (87)
j'=K

Para el queroseno se establece la relacion mostrada en la Ecuacion 88.

G
Ry = kFKQg + kpkCp — Z kKleK (88)
j'""=HN
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Para la nafta pesada se establece la relacién mostrada en la Ecuacion 89.

G

Ryn = KkpunCF + kpunCp + Kxun Cx — Z kiunjnCun  (89)
j""=LN

Para la nafta ligera se establece la relacion mostrada en la Ecuacion 90.
Ry = kpinCE + kpinCp + kiinC + kninCun — kingCin - (90)
Para el gas se establece la relacion mostrada en la Ecuacién 91.

R¢ = KpgCE + kpgCp + kyCx + kuyngCun + kineCon (91)

5.3.2.2.Modelo del reactor
El balance de masa queda establecido como la Ecuacion 92.

d(9¢;)
dw

+R; =0 (92)

Donde w corresponde al peso del catalizador y el indicativo * se refiere a menos para el caso
de reactivos y a méas para productos. Otras ecuaciones del modelo son las expresadas en 93 a
97.
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Las ecuaciones 81 a 97 se codificaron para su resolucion usando Aspen Custom Modeler
usando el algoritmo de Nelder-Mead para la minimizacion en la estimacién de los parametros
cinéticos basados en los datos industriales tomados por los autores. Las condiciones de

operacion para el modelo son:

- Temperatura de 397.28 °C.
- Presion de 15 MPa.

Los parametros cinéticos se detallan en la Tabla 14.

Tabla 14 Pardmetros cinéticos hallados para el modelo de Sadighi et al.[40]

Factor de frecuencia (h™1) Energia de activacion (M)
mol
Korp 4.84 Erp 12.06
kork 14.21 Erx 13.65
Koran 0.002 Ernn 25.37
KorLy 14.9550 EpLy 16.29
Korg 1.0552 Erg 57.13
Kopk 1.274 Epk 23.58
Koprn 0.003 Epun 24.19
Kopin 0.739 EpLy 30.93
kope 9503.7 Epe 33.96
Koxun 0.223 Exin 7.44
Koxin 0.879 Exiy 49.72
Koxe 6010.61 Ex 17.07
Konnin 0.227 Ennin 93.96
Konne 0.304 Enne 8.71
Koy ve 0.044 E ne 8.28

5.4 Aplicacion simulacion en Python como lenguaje de programacion
interpretado

Python, como lenguaje de programacion interpretado, posee extensiones o paquetes destinados

a funcionalidades especificas tanto para la computacion cientifica como para areas diferentes.

Para el propdsito del modelamiento formulado en este estudio se requieren los siguientes

maodulos: numpy, scipy, matplotlib y xIswriter.

La extension numpy permitird el manejo de vectores y matrices, incorporando del mismo modo
funciones matematicas para dicho tipo de datos. Se ha constituido como el paquete

fundamental para computacion cientifica al usar Python. DE sus caracteristicas principales se
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infiere su manejo avanzado de objetos tipo arreglo C/C++ o Fortran y amplias capacidades de

algebra lineal, transformadas de Fourier y nimeros aleatorios.

El paquete scipy permitira, entre muchas otras opciones, integracion, interpolacion,
optimizacion, algebra lineal y estadistica. De forma especifica se utiliza el submddulo integrate
con su componente odeint para la resolucion de ecuaciones diferenciales. Este componente
resuelve ecuaciones diferenciales ordinarias usando el paquete LSODA de la libreria odepack
de FORTRAN. La minima informacion que requiere esta funcion es la ecuacion diferencial o
conjunto de ecuaciones diferenciales a resolver, los valores iniciales para dichas ecuaciones y

el vector de dominio en el cual se resolvera el conjunto de ecuaciones o modelo.

El paquete matplotlib es una libreria grafica que produce figuras de calidad de publicacion en
un nimero elevado de formatos y ambientes interactivos. Permitira tener mayor control sobre
todos los elementos de visualizacion de datos tanto en dos como en tres dimensiones. Cuenta

con amplio soporte para integrar diferentes elementos visuales con enfoque cientifico.

La extension xlIswriter es un médulo simplificado cuyo propésito es la creacion y manipulacion
de archivos de formato Excel a partir de codigo embebido en Python. Este permitira llevar
datos o conjuntos de datos (vectores, matrices, marcos de datos, etc.) a hojas de célculos

incluyendo o no graficos o analisis sobre los mismos.

El médulo pandas es una herramienta mas sofisticada para el manejo de datos, con alto
rendimiento e incluyendo analisis complejo de los mismos. Se integra con numpy y matplotlib,

aunque posee sus propias funciones.

Con base en dichas capacidades, se procede a explicar brevemente los codigos usados para la

solucién de los modelos.

5.4.1. Codigo para la regresion de datos de capacidad calorifica

Para la determinacién de las ecuaciones correspondientes a las capacidades calorificas para
cada agrupamiento se simularon dichas propiedades en el paquete Aspen Plus en un rango de
temperaturas entre 260 y 470 °C, mientras que las presiones variaron entre 10 y 40 MPa. Puesto
que se tienen datos de capacidad calorifica a una presion y temperatura dadas, se requiere
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efectuar regresion lineal de las capacidades calorificas en funcion de la temperatura para luego

determinar la dependencia de los coeficientes hallados segun la presion.
La estructura del codigo es la siguiente:

- Lectura del archivo de formato Excel, usando el médulo pandas. Esto permite
leer las capacidades calorificas asociadas a todas las temperaturas y todas las
presiones.

- Regresidn lineal inicial de capacidad calorifica con presion.

- Regresion lineal de los coeficientes de la regresion lineal anterior con respecto
a la temperatura.

- Creacién de un archivo en Excel usando xlswriter que muestra el valor de
capacidad calorifica obtenido en Aspen Plus, el valor obtenido por medio de la
regresion encontrada y el error vinculado.

- Escritura en linea de comandos de la expresion de capacidad calorifica en
funcién de temperatura y presion.

El codigo para la obtencion de las ecuaciones de capacidad calorifica se encuentra en el Anexo
A con el nombre de heatCapacities.py. Tales funciones encontradas se unifican al cuerpo de

los modelos como una funcionalidad paralela en el codigo Cp.py, mostrado en el Anexo B.

5.4.2. Codigo para la solucién de los modelos
Para resolver los modelos estipulados en la literatura se siguieron las siguientes etapas:

- Definicion de una funcion genérica externa, denominada bajo el nombre de
primer autor del modelo: Qunyong o Sadighi.

- Definicion de una funcién interna del modelo, cuyos parametros corresponden
a rendimientos o concentraciones, ademas de la temperatura.

- Célculo de los TBP para cada agrupamiento.

- Calculo de las entalpias de reaccion basadas en los TBP.

- Definicion de los parametros cinéticos del modelo.

- Definicion de la presion de operacion.

- Definicion de las ecuaciones de Arrhenius para la red cinética, en funcién de la

temperatura.
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Definicion de las funciones de capacidad calorifica a partir del codigo anterior,
en funcion de la temperatura y la presion.

Definicion de las caracteristicas dimensionales y de flujo del reactor.
Establecimiento de las ecuaciones de razon de reaccion en funcion de las
constantes cinéticas.

Caélculo de los rendimientos cuando el modelo resuelve para concentraciones
en lugar de rendimiento directamente.

Definicion de las ecuaciones diferenciales para el balance de materia y para el
balance de energia.

Solucién del modelo usando condiciones iniciales tales como: presion de
entrada del gaséleo de vacio, conversion de peso de catalizador a longitud
adimensional de reactor.

Almacenamiento de los datos de la solucion, dada como una matriz, en vectores
particularizados para cada agrupamiento y para la temperatura.

Caélculo de los flujos molares, flujos masicos y conversion a partir de las
concentraciones dadas en la solucion o directamente a partir de los
rendimientos cuando el modelo lo estipula.

Gréficas basadas en la altura o longitud adimensional del reactor para perfiles
de rendimiento, perfiles de flujo molar, perfiles de flujo masico, perfil de
temperatura y perfil de conversion para el gaséleo de vacio.

Creacion de un archivo en formato de Excel con hojas establecidas para las
siguientes tipologias de datos:

- Condiciones de operacién

- Rendimientos para los agrupamientos en funcion de la longitud o altura
adimensional.

- Flujos molares para los agrupamientos en funcion de la longitud o altura
adimensional.

- Flujos molares para los agrupamientos en funcién de la longitud o altura
adimensional.

- Rendimientos para los agrupamientos en funcion de la longitud o altura

adimensional.
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- Temperatura del lecho en funciéon de la longitud o altura adimensional.

- Conversion del gasoleo de vacio en funcion de la longitud o altura

adimensional.
Este algoritmo se siguio para el modelo de Qunyong et al. [41], Sadighi et al. [40] y el modelo
especifico para el gaséleo de vacio colombiano. Para la solucion del modelo con los datos
cinéticos de Qunyong et al. [41] se tiene el cddigo denominado Qunyong.py en el Anexo C,
mientras que para los datos cinéticos de Sadighi et al. [40] se tiene el codigo Sadighi, py en el
Anexo D. Los resultados finales, el analisis de variabilidad de temperatura o presion y demas
resultados necesarios en el desarrollo del presente trabajo se derivan de modificaciones en tales

cadigos.

5.5 Modelamiento y simulacién de un hidrocraqueador de gaséleo de vacio
colombiano

El modelo a utilizar para el gasdleo colombiano puede encontrarse en la literatura [46] y sigue

el modelamiento efectuado por Sadighi et al. [40] en cuanto al reactor y los agrupamientos

especificos.

Para el gasoleo de vacio colombiano se tienen las propiedades mostradas en la Tabla 15. Se

puede observar que corresponde a gasoleo de vacio con densidad API de 24.

Tabla 15 Propiedades del gasoleo de vacio

Densidad a 15 °C 908 kg/m?3
Azufre 1.73 %pl/p
Nitrégeno total 0.09 %p/p
Aromaticos 27.3 %plp
No aromaticos 72.6 %plp

La curva de destilacion para este gasoleo se muestra en la Tabla 16.

Tabla 16 Curva de destilacion para el gaséleo de vacio, bajo ASTM D1160

IBP 332 °C
10% 402 °C
30% 427 °C
50% 447 °C
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70% 464 °C
90% 490 °C
FBP 515 °C

Las constantes cinéticas obtenidas para el modelo neuro-difuso son las mostradas en la Tabla
17.

Tabla 17 Pardmetros cinéticos para el modelado del gaséleo de vacio colombiano

Factor de frecuencia (—m;'it h) Energia de activacion (%)
Korp 9.42 x 10° Epp 27.20
kork 2.43 x 1010 Erg 77.54
korun 1.45 x 101 Epun 85.37
korin 1.39 x 10° ErLn 26.46
Korg 2.3 x 106 Erg 86.15
kopk 2.63 x 108 Epk 34.41

Kopun 2.17 x 108 Epuy 30.86
kopin 1.67 x 1073 Epin 37.43
Kopg 0 Epc 20.86
kOKHN 6.65 x 10* EKHN 24.74
Koxin 3.4 x 103 Exin 22.19
P 0 Exe 18.71
Kounin 9.64 x 10° Ennin 41.29
P 0 Eune 26.95
korne 1.82 x 10 Enc 9.68

Los pardmetros anteriores son los usados en el modelo propuesto por Sadighi et al. [40], el
cual fue detallado con anterioridad. Las condiciones de operacién, sin embargo, fueron

diferentes y establecidas como:

- Temperaturas de 380, 400, 410, 420 y 440 °C.
- Presion de 156 bar.

- Relacion hidrogeno/gasoleo de 1780 Nm3/Sm3.

La Tabla 18 permite inferir detalles interesantes acerca del hidrocraqueo para este tipo de

gasoleo de vacio:
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- Los valores bajos de kg, kryn, kre Y €l valor més alto de kgj, confirmaron que
la selectividad del catalizador al rendimiento a diesel desde el alimento es méas
alta que otros productos.

- Lanafta ligera tiene la razon de reaccion mas alta, lo cual quiere decir que para
las condiciones de operacion establecidas las moléculas mas

- livianas tienen mayor afinidad por el craqueo que otras.

6. Resultados y analisis

6.1 Evaluacion de las propiedades termodinamicas
Debido a que fue necesario el calculo de las capacidades calorificas para el balance de energia,
se establecié como estrategia ajustar datos apropiados segun las propiedades de los cortes de
petroleo analizados en este estudio. A partir de los datos tomados de Aspen Properties para las
capacidades calorificas de los pseudocomponentes a temperaturas entre 260 °C y 470 °C y
presiones entre 100 bar y 400 bar, se procedié a utilizar Python para regresion lineal. El
propdsito de este andlisis fue hallar una expresion para las capacidades calorificas en términos

de presion y temperatura. A continuacion, se muestran los resultados arrojados por Aspen

Properties, graficados con Python.

Para el pseudocomponente VGO se tienen datos distribuidos como en la Figura 33.
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Figura 33 Capacidad calorifica del VGO

69



Para el pseudocomponente DIESEL se tienen datos distribuidos como en la Figura 34.
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Figura 34 Capacidad calorifica del DIESEL

Para el pseudocomponente KEROSENE se tienen datos distribuidos como en la Figura 35.
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Figura 35 Capacidad calorifica del KEROSENE
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Para el pseudocomponente GAS se tienen datos distribuidos como en la Figura 36.
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Figura 36 Capacidad calorifica del GAS

Para el pseudocomponente LNAPHTA se tienen datos distribuidos como en la Figura 37.
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Figura 37 Capacidad calorifica de nafta ligero



Para el pseudocomponente HNAPHTA se tienen datos distribuidos como en la Figura 38, para

el primer tramo que comprende con temperaturas menores a 304.5 °C.
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Figura 38 Capacidad calorifica de la nafta pesada a temperaturas menores de 304.5460 °C.

Para el pseudocomponente HNAPHTA se tienen datos distribuidos como en la Figura 39, para

el primer tramo que comprende con temperaturas mayores o igual a 304.5 °C.
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Figura 39 Capacidad calorifica de la nafta pesada a temperaturas mayores o igual a 304.5 °C

Para diesel y queroseno se observa la particularidad de tener ajustes muy similares, con

diferencias en cifras decimales muy pequefias:
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Cpvoo = (—6.0621641 x 10~7 x P + 0.00268644 ) X T
+ (7.6409519 x 1075 x P + 1.9050981)  (98)

Cp,DIESEL == (_738794‘4‘72 X 10_7 X P + 000299738) xXT
+ (6.62132849 x 107> x P + 2.07674612) (99)

Cp,KEROSENE = (_738794‘4‘72 X 10_7 X P + 000299738) xXT
+ (6.62132849 x 107> x P + 2.07674612) (100)

Cpoas = (—5.30886644 x 1078 x P + 12.23618711) x T
+ (—4.9773898 x 1075 x P + 348.10352701)  (101)

C

o inapHTa = (849409673 X 1076 x P + 0.00050505) X T

+(—0.00391443 X P + 3.38789772)  (102)

Para el pseudocomponente HNAPHTA, se tienen dos funciones segun la temperatura. Para

temperaturas menores a 304.5 °C:

Cp,HNAPHTA - (—4‘4‘2074‘972 X 10_6 X P + 0004‘86738) X T
+ (0.0005515 x P + 1.79191867) (103)

Para temperaturas mayores o iguales a 304.5 °C:

C

+ (—0.00194691 x P + 2.56314568) (104)

Las expresiones anteriores se usaran para calcular los calores de reaccion. Debido a la
complejidad de la red cinética, se establecen la metodologia mas simplificada disponible en
la literatura[48] en la cual se determina que los calores de reaccion para cada agrupamiento se
toman como un calor promedio de reaccion para las reacciones en las cuales participan los

compuestos, dependiendo de su TBP.

- ParaTBPentre 0 °Cy 100 °C:

AH —Ok] 105

73



- Para TBP entre 100 °C y 150 °C:

AH, = 200 —2 xTBP,  (106)

- Para TBP entre 150 °C y 575 °C:

AH, = —50.752389 — 0.3685244 X TBP; (107)

Condiciones del reactor

Para proceder a evaluar el modelo propuesto bajo Python, se establecen las siguientes

condiciones:

- Reactor adiabatico

- Flujo inicial de gasoleo de vacio igual a 1000 kg/h. Solo ingresa VGO al
reactor.

- Carga del catalizador de 69000 kilogramos [40]

- Diametro del reactor de 4.9 metros [6].

- Longitud de reactor en la zona empacada de 4.8744 metros, basado en las
propiedades del lecho y su diametro.

- Temperatura de entrada del VGO de 449.85 °C [11].

- Presion de operacién de 13 MPa.

6.2 Validacion de los modelos cinéticos
Para efectos practicos, la comparativa se efectuara a partir de los resultados graficos mostrados
por los autores pues no registran tablas de resultados como tal. El modelo de Sadighi et al. [40]
se valido con los resultados obtenidos en Python, como lo muestra la Tabla 18. Se determina
que el modelo de los autores y el generado en Python posee buena concordancia con los errores

promedio reportados y los cuales corresponden a valores menores a 3% en todos los casos.
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Tabla 18 Validacion del modelo de Qunyong et al. [41]

z 0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0 Error
promedio
Y_VGO Python 1 0,8021 0,5425 0,5123 0,4096 0,3274 1,6108%
Autores 1 0,8 0,569 0,52 0,42 0,33
Error 0,0000%  0,2625%  4,6573%  1,4808%  2,4762%  0,7879%
Y_DIESEL Python 0 0,03339 0,06023 0,08204 0,09912 0,1127 1,9986%
Autores 0 0,032 0,061 0,0812 0,101 0,1089
Error 0,0000%  4,3438%  1,2623%  1,0345%  1,8614%  3,4894%
Y_KEROSENE Python 0 0,09842 0,1779 0,2428 0,294 0,335 2,8363%
Autores 0 0,099 0,1703 0,234 0,284 0,32
Error 0,0000%  0,5859%  4,4627%  3,7607%  3,5211%  4,6875%
Y_HEAVYNAPHTA Python 0 0,03133 0,05654 0,07703 0,09312 0,10592 1,3915%
Autores 0 0,031 0,05534 0,0768 0,0921 0,11
Error 0,0000%  1,0645%  2,1684%  0,2995%  1,1075%  3,7091%
Y_LIGHTNAPHTA Python 0 0,03169 0,05223 0,06463 0,07077 0,07265 2,0296%
Autores 0 0,0309 0,0512 0,0632 0,0694 0,07028
Error 0,0000%  2,5566%  2,0117%  2,2627%  1,9741%  3,3722%
Y_GAS Python 0 0,03027 0,0106 0,02126 0,03341 0,04628 2,2032%
Autores 0 0,0298 0,0101 0,02089 0,03211 0,04588
Error 0,0000%  1,5772%  4,9505%  1,7712%  4,0486%  0,8718%
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Para la validacion del modelo de Qunyong et al. [41] se efectu6 el mismo analisis obteniendo los resultados reportados en la Tabla 19.

Se encontro que el los errores asociados al modelo desarrollado y simulado en Python no es superior a 2%.

Tabla 19 Validacion del modelo de Sadighi et al. [40]

z 0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0 Error
promedio
Y_VGO Python 1 0,619 0,4482 0,3516 0,289 0,2454 1,7299%
Autores 1 0,603 0,4312 0,3495 0,2903 0,2523

Error 0,0000% 2,6534% 3,9425% 0,6009% 0,4478% 2,7348%

Y_DIESEL Python 0 0,05268 0,02887 0,01683 0,0109 0,007639 1,0389%
Autores 0 0,05187 0,02901 0,01704 0,0107 0,007723
Error 0,0000% 1,5616% 0,4826% 1,2324% 1,8692% 1,0877%

Y_KEROSENE Python 0 0,02209 0,01189 0,007013 0,004588 0,003236 0,8800%
Autores 0 0,02198 0,01194 0,006986 0,004672 0,003308
Error 0,0000% 0,5005% 0,4188% 0,3865% 1,7979% 2,1765%

Y_HEAVYNAPHTA  Python 0 0,04668 0,02579 0,01491 0,009596 0,006694 0,6459%
Autores 0 0,04702 0,02603 0,01512 0,009607 0,006743
Error 0,0000% 0,7231% 0,9220% 1,3889% 0,1145% 0,7267%

Y_LIGHTNAPHTA Python 0 0,01248 0,009494 0,006174  0,004011 0,00272 0,9646%
Autores 0 0,01232 0,009394 0,006096 0,003988 0,002678
Error 0,0000% 1,2987% 1,0645% 1,2795% 0,5767% 1,5683%

Y_GAS Python 0 0,05835 0,1149 0,1479 0,1684 0,1821 0,5248%

Autores 0 0,05783 0,1147 0,1466 0,1691 0,1807

Error 0,0000% 0,8992% 0,1744% 0,8868% 0,4140% 0,7748%
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Yield
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0.4 1

0.3
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6.3 Efecto de las condiciones de operacion

Para establecer el alcance de los modelos a partir de las simplificaciones efectuadas para cada
uno, se debe proceder a evaluar la variabilidad de los resultados a partir de diferentes
escenarios de operacion. Tanto presion como temperatura se evaluaron para tal proposito.

6.3.1 Modelo de Qunyong et al. [41]
Los resultados al variar presion y temperatura para el modelo de Qunyong et al. [41] se

muestran en la Figura 40.
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Figura 40 Variabilidad del modelo de Qunyong et al. [41] respecto a presion (a) y respecto a temperatura (b)

En el caso de la variacion de presion a temperatura constante (T = 449.85 °C), no se tienen
variaciones en los perfiles de rendimiento para un intervalo de presiones entre 10 y 40 MPa.
Por el contrario, la variacion en temperatura a presion constante (P = 13 MPa) afecta de forma
directa los perfiles de rendimiento para todos los casos. Al analizar la Figura 44.b se observan

las siguientes circunstancias al aumentar la temperatura para un intervalo de 260 a 470 °C:

- Aumento de la conversion o consumo del gaséleo de vacio.
- Aumento del rendimiento del diesel, nafta pesada, gas.
- Aumento del rendimiento de la nafta ligera hasta un valor cercano a 400 °C y
disminucion de este a temperaturas superiores a dicho valor.
Como es mencionado por la literatura [43], la temperatura se constituye como la variable méas

importante para el modelado de reactores de hidrocraqueo.
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Yield

6.3.2 Modelo de Sadighi
Los resultados al variar presion y temperatura para el modelo de Sadighi et al. [40] se muestran

en la Figura 41.
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Figura 41 Variabilidad del modelo de Sadighi et al. [40] respecto a presion (a) y respecto a temperatura (b)

En el caso de la variacién de presion a temperatura constante (T = 449.85 °C), no se tienen
variaciones en los perfiles de rendimiento para un intervalo de presiones entre 10 y 40 MPa.
Por el contrario, la variacion en temperatura a presion constante (P = 13 MPa) afecta de forma
directa los perfiles de rendimiento para todos los casos. Al analizar la Figura 45.b se observan

las siguientes circunstancias al aumentar la temperatura para un intervalo de 260 a 470 °C:

- Aumento de la conversion o consumo del gaséleo de vacio.

- Aumento del rendimiento del diesel hasta una temperatura de 330 °C, para
disminuir dramaticamente al aumentar la temperatura hasta llegar a un valor de
cero.

- Variaciones muy bajas en el rendimiento de queroseno, nafta pesado, nafta

ligero y gas.
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6.4 Perfiles con respecto a la longitud adimensional del reactor
Basados en los modelos y los resultados de las simulaciones respectivas, se establecen los
perfiles de propiedades mostradas a continuacion.

Perfiles de rendimiento

Los perfiles de rendimiento generados a partir de la solucion de ambos modelos propuestos se
ilustran en la Figura 42. EI modelo de Qunyong et al. [41] corresponde a la figura superior

mientras el de Sadighi et al. [40] al inferior.
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Figura 42 Perfiles de rendimiento fraccional para los modelos de Qunyong et al. [41] (a) y Sadighi et al. [40] (b)
La considerable generacion de queroseno puede atribuirse a que la constante cinética mas alta
del sistema es la correspondiente a la conversion de diesel a queroseno, asi como la segunda
mas alta corresponde a la conversion de VGO a queroseno. Por otra parte, en el segundo

modelo, el queroseno solo alcanza una pequefia aparicion antes del 10% del lecho catalitico
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del reactor, decreciendo rapidamente hasta la salida del reactor. Esto es debido a la incidencia

de los pequefios valores de las constantes cinéticas asociadas en comparacién con las demas.

La produccion de nafta liviana en el primer modelo crece en el primer 20 % del reactor,
decreciendo hasta llegar a un valor muy bajo a la salida. Esto se explica por el hecho de que la
segunda constante cinética méas baja del sistema corresponde a la generacion de nafta liviana
a partir de nafta pesada. Las constantes asociadas a la generacion de nafta liviana son
considerablemente mas bajas que la constante de reaccion para la conversion de nafta liviana
a gas, explicando asi la presencia de gas a la salida del reactor. Por otra parte, para el segundo
modelo, la nafta liviana muestra rendimientos cercanos al 5% en z<0.05, para luego disminuir

hasta la salida del reactor.

Por otro lado, la generacion de gas en el primer modelo es pequefia (<10%) pero aumenta a lo
largo del reactor. La constante cinética mas baja del sistema corresponde a la conversion del
gasoleo de vacio a gas, mientras que las restantes correspondientes a la produccion de gas son
modestas en comparacion con las de la reaccion de diesel a queroseno y gasoleo de vacio a
queroseno. A la salida del reactor se alcanza un maximo de rendimiento de este agrupamiento
con un valor cercano a 15%. Por otra parte, para el segundo modelo, se observa una alta
produccién de gas debido a que las constantes cinéticas poseen magnitudes mas altas

generando asi un rendimiento cercano al 22% a la salida del reactor.

Para el caso de la produccién de diesel en el primer modelo, se tiene que solo se cuenta con
una reaccion para Su generacion y cuatro para su consumo. Puede observarse que el
rendimiento de este compuesto aumenta a lo largo del reactor hasta alcanzar un valor maximo
de 15.6% a la salida del reactor. Para el segundo modelo, las constantes cinéticas asociadas la
generacion de este agrupamiento son bajas, lo cual puede explicar que el maximo rendimiento
observado sea del 5% a z=0.025, para luego descender rapidamente hasta alcanzar un

rendimiento de 0.11% a la salida del reactor.

Por ultimo, en la produccion de nafta pesada en el primer modelo se observa un leve aumento

del rendimiento a lo largo del reactor hasta llegar a un maximo del 15%. a la salida. Por otra
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parte, para el segundo modelo, este agrupamiento presenta un rendimiento maximo cercano a
10% correspondiente a una longitud de z=0.025.

Con base en estos resultados, se infiere que para la caracterizacion apropiada del rendimiento
de un mayor nimero de agrupamientos es conveniente utilizar el modelo de Qunyong et al.
[41] en lugar del modelo de Sadighi et al. [40]. El primer modelo optimiza la produccion de

queroseno mientras el segundo lo hace para la produccién de gas, respectivamente.

Perfiles de flujos molares y masicos.

Los perfiles de flujos molares generados a partir de la solucion de los modelos propuestos se
ilustran en la Figura 43. El flujo de entrada del gaséleo de vacio fue de 3.16 kgmol/min.
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Figura 43 Perfiles de flujos molares para los modelos de Qunyong et al (a) y Sadighi et al. [40] (b)

El analisis para los perfiles de flujos molares es similar al realizado en términos de rendimiento

debido a la definicion de este parametro. En general en la Figura 44 se observa, la considerable
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formacion de queroseno en el modelo de Qunyong et al [41] (1.5 kgmol/min) en comparacion
con en el segundo modelo, donde el queroseno solo se observa en el primer 10% del lecho de
catalizador. En el caso de la nafta liviana en el primer modelo se alcanzan valores 3 kgmol/min
durante el primer 25% de longitud del reactor para luego decrecer hasta llegar a un valor muy
bajo a la salida del reactor. Por otra parte, para el segundo modelo, la nafta ligera solo alcanza
un flujo molar cercano a 0.16 kgmol/min hasta z= 0.05. La generacion de gas en el primer
modelo crece a lo largo del reactor hasta alcanzar valores de 6 kgmol/min. No obstante, en el
modelo de Sadighi et al. [40], la generacion de gas tiene lugar sostenidamente desde el primer
5 % de longitud del reactor. Por ultimo, la produccion de nafta pesada para el primer modelo
aumenta a lo largo del reactor hasta llegar a un maximo a la salida de 0.47 kgmol/min, en
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cambio con el modelo de Sadighi et al. [40], este agrupamiento presenta un flujo molar maximo
de 0.32 kgmol/min a una longitud adimensional de reactor de 0.025.

Los perfiles de flujos masicos generados a partir de la solucion del modelo propuesto se
ilustran en la Figura 44. La interpretacion de esta figura es similar a los argumentos planteados
en términos de rendimientos y flujos molares.
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Figura 44 Perfiles de flujos méasicos para los modelos de Qunyong et al [41] (a) y Sadighi et al. [40] (b)

Perfil de conversion del gasdleo de vacio

Los perfiles de conversion de gasdleo generados a partir de la solucion de cada modelo
propuesto se ilustran en la Figura 45.
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Figura 45 Perfiles de conversion porcentual para los modelos de Qunyong et al [41] (a) y Sadighi et al. [40] (b)

Para ambos modelos se verifica un aumento de la conversion del gasoleo de vacio con respecto
a la longitud adimensional del reactor. Para el primer modelo se alcanza una conversion
méaxima a la salida de 96.87% mientras que para el segundo modelo se alcanza una conversion
maxima a la salida de 86.58%. En el primer caso (Figura 49a), se observa que la conversion
aumenta rapidamente durante el primer 30 % longitud del reactor, y a una longitud
adimensional de 0.93 ya se alcanzan conversiones de 96%. En cambio, en el segundo modelo,

con una longitud adimensionales de 0.95 se tienen conversiones de 86%.

Perfil de temperatura

Los perfiles de temperatura generados a partir de la solucién de los modelos propuestos por

Qunyong et al. [41] y Sadighi et al.[40] se ilustran en la Figura 46 y en la Figura 47,
respectivamente.
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Figura 46 Perfil de temperatura para el modelo de Qunyong et al. [41]

El primer modelo muestra una variacién de 2 °C a lo largo del lecho, mientras en el segundo
la variacion solo es de solo 0.06 °C, por lo que se puede establecer que el reactor se comporta

de forma isotérmica en todo su lecho.
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Figura 47 Perfil de temperatura a lo largo del reactor para el modelo de Sadighi et al. [40]

6.5 Prediccion del desempefio de un hidrocraqueador de gasoleo de vacio

colombiano

Los perfiles de rendimiento a lo largo del reactor se pueden visualizar en la Figura 48.
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Figura 48: Perfiles de rendimiento para gasoleo de vacio colombiano

Se observa que el diesel presenta un alto rendimiento alcanzando un méximo de 0.48 a z=0.55
para decaer hasta un rendimiento fraccional de 0.4029 a la salida del reactor. El rendimiento
fraccional del queroseno aumenta a lo largo del reactor hasta llegar a un maximo de 0.24 a la
salida del reactor. En el caso de la nafta pesada se tiene un crecimiento uniforme del
rendimiento fraccional hasta la salida del reactor, donde se registra un valor maximo de 0.26.
Para las agrupaciones de gas y nafta liviana los rendimientos alcanzados son despreciables,
1.74 x 1075y 0.001, respectivamente. De esta forma los productos principales basados en el

modelo establecido son diesel y queroseno.
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Los perfiles de flujos molares a lo largo del reactor se pueden visualizar en la Figura 49.
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Figura 49 Perfiles de flujos molares a lo largo del reactor

Los perfiles de flujos molares siguen el mismo comportamiento que el de los perfiles de
rendimiento fraccional, dando cuenta de las cantidades producidas o consumidas a razon de
un alimento de gasdleo de vacio de 3.16 kgmol/min con respecto a los rendimientos

fraccionales.
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Los perfiles de flujos mésicos a lo largo del reactor se muestran en la Figura 50.
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Figura 50 Perfiles de flujo masico a lo largo del reactor

En cuanto a los perfiles de flujos masicos, se puede establecer que el diesel es el agrupamiento
de mayor produccion con el catalizador usado en el estudio, pues se cuenta con un flujo de
344.38 kg/min de este a la salida del reactor. Tanto el queroseno como la nafta pesada
presentan una moderada velocidad de produccion, llegando a valores maximos a la salida del
reactor de 126.61 kg/min y 93.11 kg/min, respectivamente. Para el gas y la nafta ligera no se
registran variaciones significativas en su formacion, con flujos masico de salida de 0.36 kg/min
y 0.005 kg/min. Por tanto, el modelo esta orientado a la produccion de cortes mas livianos a

partir de alimentos pesados, siendo el diesel el producto de interés.

En cuanto a la temperatura a lo largo del reactor, en la Figura 51 se observa una variacion de
tan solo 0.3 °C, caracteristico de un lecho isotérmico. No obstante, se debe tener en cuenta la
dependencia de los efectos caldricos en el reactor con el calor de reaccion, que a su vez es
funcion de las velocidades intrinsecas de reaccion. En consecuencia, dependiendo del la

actividad y selectividad del catalizador es de esperase que este comportamiento pueda variar.
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Figura 51 Perfil de temperatura a lo largo del reactor

El perfil de conversion del gaséleo de vacio a lo largo del reactor se ilustra en la Figura 52.

El perfil de conversion a lo largo del reactor permite obtener una conversion de salida del
reactor de 89.76%, correspondiente a un valor intermedio entre los modelos de Qunyong et al.
[41].
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Figura 52 Perfil de conversion del gasoleo de vacio
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7. Conclusiones
De acuerdo con los resultados y los objetivos planteados para el modelamiento de un reactor

de hidrocraqueo pseudohomogéneo unidimensional, se concluye que:

- Seidentifico informacion extensa sobre el proceso de hidrocraqueo, su tipologia
y condiciones de operacidn, asi como propiedades del gasoleo de vacio para su
posterior analisis basado en el contexto colombiano.

- Se propuso el modelo pseudohomogeneo unidimensional para el caso de un
hidrocraqueador alimentado con gasoleo de vacio colombiano.

- Se analizé la variabilidad del modelo propuesto a partir de dos fuentes
bibliogréaficas diferentes que utilizan el concepto de agrupamiento en seis lumps

- Se compararon los resultados obtenidos para cada modelo inicial (Qunyong et
al. [41], Sadighi et al. [40]) con los obtenidos segun la resolucion en Python,
obteniendo un ajuste sobresaliente.

- El modelo propuesto cumple con los requerimientos de variabilidad y respuesta
ante fluctuaciones de parametros de operacion.

- Se establece que la red cinética se seis agrupaciones, a pesar de la escasez de
sus corridas experimentales, representa un descriptor adecuado para el
hidrocraqueo de gaséleo de vacio colombiano.

- El establecimiento de la variacion de la presion a lo largo del reactor requeriria
informacién detallada sobre variables especificas como regimenes de flujo,
configuracion espacial, equilibrio liquido-vapor para la mezcla de
pseudocomponentes, material especifico y otros parametros propios de disefio
del reactor. Se recomienda para este caso la inclusion de un modelo
termodinamico que de cuenta del equilibrio liquido vapor, el anélisis de datos
para la densidad del gas para cada pseudocomponente y correlaciones
apropiadas para el factor de friccion [49].

- Se establece la idoneidad de Python como lenguaje de programacién para
construir funcionalidades multiparadigma (funciones, solucion de sistemas de

ecuaciones diferenciales, programacién basada en objetos, analisis de datos,
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lectura de archivos varios, creacion de archivos de volcado de datos, generacion
de graficos de alta calidad, etc.).

Se encuentra que, para la modelacién de cortes autoctonos de gaséleo de vacio
colombiano, es fundamental contar con datos cinéticos experimentales para el
catalizador de interés.

La propuesta del modelo pseudohomogéneo unidimensional, al validar los
modelos de los autores escogidos, arroja porcentajes de error inferiores a 3% y
ratifica la validez de los resultados obtenidos para el gasoleo de vacio

colombiano.

91



8. Referencias Bibliograficas

[1]

[2]
[3]
[4]
[5]

[6]
[7]

[8]

[9]

[10]

[11]

[12]

Marcilly C. Acido-Basic Catalysis, Volume 2 - Application to Refining and
Petrochemistry. Editions Technip; 2006.

Leffler WL. Petroleum Refining in Nontechnical Language. PennWell; 2008.
Sels Bert F. KLM. Zeolites and Zeolite-Like Materials. Elsevier; 2016.
Matar Sami HLF. Chemistry of Petrochemical Processes. Elsevier; 2001.

Speight JG. QOil and Gas Corrosion Prevention - From Surface Facilities to Refineries.
Elsevier; 2014.

Fahim Mohamed A. ATAEA. Fundamentals of Petroleum Refining. Elsevier; 2010.

Schobert H. Chemistry of Fossil Fuels and Biofuels. Cambridge University Press;
2013.

Ancheyta J, Sanchez S, A. Rodriguez M. Kinetic Modeling of Hydrocracking of
Heavy Oil Fractions: A Review. Catal Today - CATAL TODAY 2005;109:76-92.
doi:10.1016/j.cattod.2005.08.015.

Choudhary N, Saraf DN. Hydrocracking: A Review. Prod R&D 1975;14:74-83.
d0i:10.1021/i360054a002.

Mohanty S, Kunzru D, Saraf DN. Hydrocracking: a review. Fuel 1990;69:1467—73.
doi:https://doi.org/10.1016/0016-2361(90)90192-S.

Chaudhuri UR, Chaudhuri UR, Datta S, Sanyal SK. MILD HYDROCRACKING — A
STATE OF THE ART. Fuel Sci Technol Int 1995;13:1199-213.
doi:10.1080/08843759508947732.

Valavarasu G, Bhaskar M, Balaraman KS. Mild Hydrocracking—A Review of the
Process, Catalysts, Reactions, Kinetics, and Advantages. Pet Sci Technol
2003;21:1185-205. doi:10.1081/LFT-120017883.

92



[13]

[14]

[15]

[16]

[17]

[18]

[19]

[20]

[21]

[22]

[23]

[24]

NuUfez BB. Estudio de Procesos de Hydrocracking y Mild Hydrocracking: evaluacion
de catalizadores en planta piloto y desarrollo de modelos para el proceso industrial.
2017.

Hidrocarburos AN de. Areas en Evaluacion Y Explotacion 2018.

Ancheyta J. Modeling and Simulation of Catalytic Reactors for Petroleum Refining.
John Wiley & Sons; 2011.

Qader SA, Hill GR. 3-Lump Modeling of Hydrocracking. Ind Eng Chem Process Des
Dev 1969;8:98-105.

Callejas MA, Martinez MT. Hydrocracking of a Maya Residue. Kinetics and Product
Yield Distributions. Ind Eng Chem Res 1999;38:3285-9. doi:10.1021/ie9900768.

ABOUL-GHEIT K. Hydrocracking of Vacuum Gas Oil (VGO) for Fuels Production.
Erdoel Erdgas Kohle 1989;105:1278-84.

Yui SM, Sanford EC. Mild hydrocracking of bitumen-derived coker and hydrocracker
heavy gas oils: kinetics, product yields, and product properties. Ind Eng Chem Res
1989;28:1278-84. d0i:10.1021/ie00093a002.

Orochko DI, Perezhigina 'Y, Rogov SP. 4-Lumps hydrocracking. Technol Fuels Oils
1970;6:2-6.

Botchwey C, Dalai AK, Adjave J. 4-Lumps hydrocracking modeling. Can J Chem
Eng 2004;82:478-87.

Botchwey C, Dalai AK, Adjaye J. Product Selectivity during Hydrotreating and Mild
Hydrocracking of Bitumen-Derived Gas Oil. Energy & Fuels 2003;17:1372-81.
d0i:10.1021/ef020214x.

Aoyagi K, McCaffrey WC, Gray MR. Gas oil hydrocracking. Pet Technol
2003;21:997-1015.

Mosby JF, Buttke RD, Cox JA, Nikolaides C. Process characterization of expanded-
bed reactors in series. Chem Eng Sci 1986;41:989-95.
doi:https://doi.org/10.1016/0009-2509(86)87184-6.

93



[25]

[26]

[27]

[28]

[29]

[30]

[31]

[32]

[33]

[34]

[35]

Ayasse AR, Nagaishi H, Chan EW, Gray MR. Lumped kinetics of hydrocracking of
bitume. Fuel 1997,76:1025-33.

Sanchez S, Rodriguez MA, Ancheyta J. Kinetic Model for Moderate Hydrocracking
of Heavy Oils. Ind Eng Chem Res 2005;44:9409-13. d0i:10.1021/ie050202+.

Krishna R, Saxena AK. Use of an Axial-Dispersion Model for Kinetic Description of
Hydrocracking. Chem Eng Sci 1989;44:703-12.

Bennett RN, Bourne KH. Proceedings of the ACS Symposium On Advances in
Distillate and Residual Oil Technology. ACS Symp. Adv. Distill. Residual Oil
Technol., 1972.

Stangeland BE. A Kinetic Model for the Prediction of Hydrocracker Yields. Ind Eng
Chem Process Des Dev 1974;13:71-6. doi:10.1021/i260049a013.

Mohanty S, Saraf DN, Kunzru D. Modeling of a hydrocracking reactor. Fuel Process
Technol 1991;29:1-17. doi:https://doi.org/10.1016/0378-3820(91)90013-3.

Pacheco MA, Dassori CG. Hydrocracking: An improved Kinetic Model and Reactor
Modeling. Chem Eng Commun 2002;189:1684—704. doi:10.1080/00986440214584.

Krishna PC, Balasubramanian P. Analytical Solution for Discrete Lumped Kinetic
Equations in Hydrocracking of Heavier Petroleum Fractions. Ind Eng Chem Res
2009;48:6608-17. doi:10.1021/ie900178m.

Ramirez CX, Torres JE, de J. Pérez-Martinez D, Kafarov V, Guzman A.
Hydrocracking Reaction Model of Petroleum Heavy Cuts Using Molecular
Reconstruction. In: Kravanja Z, Bogataj M, editors. 26th Eur. Symp. Comput. Aided
Process Eng., vol. 38, Elsevier; 2016, p. 2271-6. doi:https://doi.org/10.1016/B978-0-
444-63428-3.50383-0.

Ancheyta-Juarez J, Lopez-Isunza F, Aguilar-Rodriguez E. 5- Lump Kinetic Model for
Gas Oil Catalytic Cracking. Appl Catal A Gen 1999;177:227-35. doi:10.1016/S0926-
860X(98)00262-2.

Alvarez-Majmutov A, Chen J, Gieleciak R. Molecular-Level Modeling and

94



[36]

[37]

[38]

[39]

[40]

[41]

[42]

[43]

[44]

Simulation of Vacuum Gas Oil Hydrocracking. Energy & Fuels 2016;30:138-48.
doi:10.1021/acs.energyfuels.5b02084.

Alvarez-Majmutov A, Chen J. Stochastic Modeling and Simulation Approach for
Industrial Fixed-Bed Hydrocrackers. Ind Eng Chem Res 2017;56:6926—-38.
doi:10.1021/acs.iecr.7b01743.

Balasubramanian P, Bettina SJ, Pushpavanam S, Balaraman KS. Kinetic Parameter
Estimation in Hydrocracking Using a Combination of Genetic Algorithm and
Sequential Quadratic Programming. Ind Eng Chem Res 2003;42:4723-31.
d0i:10.1021/ie021057s.

Barkhordari A, Fatemi S, Daneshpayeh M. Kinetic Modeling of Industrial VGO
Hydrocracking in a Life Term of Catalyst, 20009.

Till Z, Varga T, Szabd L, Chovan T. Identification and Observability of Lumped
Kinetic Models for Vacuum Gas Oil Hydrocracking. Energy & Fuels 2017;31:12654—
64. doi:10.1021/acs.energyfuels.7b02040.

Sadighi S, Ahmad A, Seif Mohaddecy R. 6-Lump Kinetic Model for a Commercial
Vacuum Gas Oil Hydrocracker. Int J Chem React Eng 2010;8. doi:10.2202/1542-
6580.2164.

Li Q, Jiang Q, Cao Z, Ai L, Zhang Y. Modeling and simulation for the hydrocracking
reactor. Proc 27th Chinese Control Conf CCC 2008:204-8.
doi:10.1109/CHICC.2008.4604960.

Valavarasu G, Bhaskar M, Balaraman KS. Mild hydrocracking - A review of the
process, catalysts, reactions, kinetics, and advantages. Pet Sci Technol 2003;21:1185-
205. doi:10.1081/LFT-120017883.

Mohanty S, Saraf DN, Kunzru D. Modeling of a hydrocracking reactor. Fuel Process
Technol 1991;29:1-17. doi:10.1016/0378-3820(91)90013-3.

Neau E, Herndndez-Garduza O, Escandell J, Nicolas C, Raspo I. The Soave, Twu and
Boston—Mathias alpha functions in cubic equations of state: Part I. Theoretical

analysis of their variations according to temperature. Fluid Phase Equilib

95



[45]

[46]

[47]

[48]

[49]

2009;276:87-93. doi:10.1016/j.fluid.2008.09.023.

Riazi MR. Characterization and Properties of Petroleum Fractions. Baltimore: ASTM

International; 2005.

Sadighi S, Ahmad A, Irandoukht A. Modeling a Pilot Fixed-Bed Hydrocracking
Reactor via a Kinetic Base and Neuro-Fussy Method. J Chem Eng Japan 2010:174—
85. d0i:10.1252/jcej.09wel62.

Sadighi S, Ahmad A, Seif Mohaddecy SR. 6-Lump Kinetic Model for a Commercial
Vacuum Gas Oil Hydrocracker. Int J Chem React Eng 2010;8. doi:10.2202/1542-
6580.2164.

Canan U, Arkun Y. Steady-State Modeling of An Industrial Hydrocracking Reactor by
Discrete Lumping Approach 2012;11.

Froment GF, Bischoff KB, De Wilde J. Chemical Reactor Analysis and Design, 3rd
Edition. John Wiley & Sons, Incorporated; 2010.

96



9. Anexos

Anexo A

File - C:Wsers\ EDUARDO \Documents\Wniversidad de Antiequia\Chemical Engneerng'201#Trabaje de GradoiheatC apacities\heatCapacities. py

Lol L RO

0D -0

rromoar

N

from mpl tooclkits.mplotld.axes3d import Axes3D
import matplotlib.pyplot as plt

import numpy

import pandas as pd

import xlsxwriter

pseudocomponant = 3
pzeudocomponents = [('VE0', 'DIESEL', 'KEROSEMNE',
"HNAPHTA"', 'LNAPHTA', 'GAS')

& data = pd.read_sxcel{'heatCapacities.xlsx’,

sheet name=psesudocomponents [pseudocompenent] )

number of points = len(datal'Temperature = I
pressures = (numpy.full {(number of points, 100),

97



an worksheet .write('E' + stri(il, data['P = 150 bar'][i])
a1 warkshest . write{'F' + str{i), fittedvValues[1l][i]}
82 worksheet.write{'H' + =stri{i), data['P = 200 baxr'][i]])
a3 worksheet.write{'I' 4+ str(i), fittedValues[Z2][i])
g4 worksheet .write ('K’ + str{i)l, data['P = 250 bar'][i])
a5 worksheet.write{'L' + str{i), fittedValues[3][i]}
aa worksheet.write{'N' 4+ str(i), data['P = 300 bar'][1])
827 worksheet . write{'0"' + str(i), fittedValues[4][i]}
as worksheet . write('Q" + str(i), data['P = 400 bar']([i])
a9 worksheet . write('R' + str(il, fittedvValues[5][i])
an # Columns Ffor arrors
91 worksheet.write{'D'" + stri(i), abs (100 * {data['P = 100 bar'][i]
fittedValuss([0][i]) / data['P = 100 bar'][i])}
a7 warkshest write{('6' + str{i), abs(l00 * {data['P = 150 bar"][i]
fittedValues[1l][i]) / data['P = 150 bar'][i]}}
43 worksheet.write{'J' + str(i)l, abs(l00 * (data['P = 200 bar"|[1]
fittedvalues[2]1[1i]) / data['P = 200 bar'][i]}}
94 worksheset.write('M' + str(i), abs(l00 * {data['P = 250 bar"][i]
fittedValues([3][i]) / data['P = 250 bar'][i]})}
95 worksheet.write{'P' + stri(il, abs(100 * {(data['P = 300 bar"] [i]
fittedValues[4][i]) / data['P = 300 bar"][i]))
986 worksheet.write{('S8' + stri(i), abs (100 * {data['P = 400 bar'] [1i]
fittedValues([5])(1i]) / data['P = 400 bar'|[i])}
a7
98 worksheet 2 = workbook.add worksheet ('Regression')
99 intercept = numpy.asarray(linearBegression) [:, 1:]
100 slope = numpy.asarray(linearRegression) [:, :1]
101 pressure_intercept = numpy.polyfit (numpy.array([100, 150, 200, 250,
300, 40071,
102 intercept, 1]
103 pressure_slope = numpy.polyfit (numpy.array([100, 150, 200, 250, 300,
4007179,
104 slope, 1)
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105
106

107

108

109

110

Cp 100 = (pressure slope[0]*100 + pressure sleopell]) *temperaturebata
+ (pressure intercept [0]*100 + pressure intercept[l])
Cp 150 = (pressure slope[0]*150 + pressure slepe(l]) *temperatureData
+ [pressure intercept[0]*150 + pressure intercept[1l])
Cp_ 200 = (pressure slope[0]*200 + pressure slcpe[l])*temperaturebata
+ (pressure intercept [0]*200 + pressure intercept([l1l])
Cp 250 = (pressure slope[0]*230 + pressure slope[l]) *temperatureData
+ (pressure intercept[0]*250 + pressure intercept[1l])
Cp 300 = (pressure slope[0]*300 + pressure slope[l]) *temperatureData
+ (pressure_intercept [0]*300 + pressure intercept([1])
Co 400 = (pressure slopel01*400 + pressure slopellli*temperaturelata
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112

113

114

115

11g
117
118
1149
120
121
122
123
124

125
126
127
128
129
130
121

Cp_correlation = '({}*F + {})}*T + ({}*P + {})'.format(str(
pressure_slope(0]),

stry
pressure slopel[l]),

str{
pressure_intercept [0]}),

stry

prezsure_intercept[Ll]}]
print (Cp correlation)

# Column for temperature

worksheet 2.write('A'+str(i)+':A2', data|'Temperature (°CYy*'1[1i])
workbook.close()

fig = plt.figure()
ax = plt.axes (projection='3d")
for i in range(len(pressurebData)):
ax.plot3Di{data|' Temperature (°C)'], pressures|[i], pressureDatali]

ax.zet xlabel {'§Temperatura \\ (°C}5"')

ax.set ylabel ('§Presién \\ (bar)s")

ax.set_zlabel ('$C_P \\ \\left( \\frac{kJ}{kg “\times K} \\right)$')
fig.tight layout()

plt.show()
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Anexo B

File - CWsers' EDUARDO\Documents Winivarsidad de Antioquia\Chemical Engmesnng @018# Trabajo de GradoPythonCp.py

1

2 4

3 e
4

3

14 rerm

16

17 def Cp VGO(T, F):

18 o

13

20

21 rparam FP: Pl =g 3 I

5% srefurn: ; pacit | (kg * K)

23 o

24 raturn fleoat ({(-6.06216410e-07 * P + 0.00Z20B044) * T +
-d3 * P + 1.9050581}))

I
en

o]
-1

daf Cp DIESEL(T, F):

Froar

[ T S O
W oo

(7.640%51%0e

100



30
31
32
33
34

35
36
37
38
39
40
41
42
43
a4

15
46
47
43
49
50
51

-05

def

-05

def

param 1 Temperature [=] “C
param P: Pressure [=] bar
sreturn: Calorific capacity of diesel on kJ 7

PO

return float ((-7.38734472e-07
= B o4+ 2.07&74612))

* P o+ 0.002%9738)

Cp KEROSENE (T,

o

F):

Cc capacity for kerosene
1 [
4

i

param T: Temperature [= -

param FP:; Pressure [=] bar

rreturn: Calorific capacity of kerosene on kJ

[T

return float ((-7.38734472e-07 * P + 000259738}
= B 4+ 2.07674612))

Cp_GARS(T, Fi:

oo

Calorific capacity for gas
param T: Temperature [=] °
param F: Pressure [=] bar

kg * K)
* T + (6
(kg * K
* T+ (6

L6213284%e

LB213284%

101



53 L
54 return float((-5.30886644e-08 * P + 12.23618711) * T + (-4.
97738998003 * P + -—-348.103532701))
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55

56

57 daf Cpo HHAPHTA(T, E):

58 o

59

&l

ol

63 e

od if T < 304.5460:

&5 return fleoat((-4.42074972e=0a * P + 0,00466738) = T + (0O,
Qo05515 * P + 1.79191867))

51 aelse:

a7 raturn float((2.774131E5e-06 * P + 0.00243535) * T 4 (-0,
001946%1 = P + Z.5A314569))

L

&9

70 def Cp LNAPHTA(T, P):

71

T2

73

.y

75 :

76 e

17 return float ((8.49209673e-068 * P 4+ 0.00050505) * T 4+ (—-0.003921443
* P o+ 3.38789772))

-
4

749
20 if name == '_ main__":
a1 Temp = 260
2 Press = 150 !
a3 print (Cp HNAPHTA(Temp, Press), 'kJ / (kg*K)')
g4
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Anexo C

File - C\Lisers\E DUARDO Docunants\Universidad de AntioguiatChamical Enginsanng 201 5\ Tralisio de GradoiPythomiunyong py

1 #! Ffusr/binsenv python
# —*- poding: utf-g -+
u rwn
Name:
Description:
¥ VEOtegory:
Fiven Elements:

9 Beguested Elements:

I A SR
llICaclos

12 Last mod
14 "o

153 dmport matplotlib.pyplot as
lé impeort numpy as np

17 from Python.Cp impeort *

18 from scipy.integrate impert

21 def Qunyong():
22 B RE BT

25 M
26 def model {reactor, z):
2']‘ R

i redfoor:
30 rparam z:

31 rreturn:

3z no

2
3
4
8 File Name: modelsConcatenatior
[
4
]

13 Used IDE: PyCharm Profession

- 1

odaeint

23 This functicn solves the mass balance &

24 rreturn: solved OQDE systam
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45
46
47
48
49
20
51

Y _Vi5l, ¥ _diesel, ¥ _kerosene =
2]
Y heavylaphta,
reactar[5]
T =

reactor[a]

TBP_VGO = 380

TBP _diesel = (380 + 2607 / 2
TEP kerosens = (260 + 150 /F
TEP _heavyMaphta = (150 + 50}

TBP_lightMaphta =
TEP_gas = 40

deltaHr VGO = -50.
deltaHr diesel =
deltalr_ kerosene = -50.
deltaHr heavyNaphta = 2
deltaHr lightMaphta = 0
deltalr_gas = 0

k10, k20,

k3D = 3902293.13,

(90 + 401 S 2

reactor[0],

2

£o2

]

11482380.33,

reactol

¥ _lightMaphta, Y _gas = reactor[3],

TH2369 - D.3EHE5244 * T'EI?_'JGI:I
—50.75238% — 0.3685244 * TBP diesel

TH2389 — 0,3685244 ¥ TEP _kerosene
00 - 2 * TBF heavyMNaphta

(11,

3ae0253.7

reactor|

reactor[4],

Page 1 of §
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23

kdD, k50, kKeD = d036128,30,

467,01,

£3761078.83

104



54 k70, kHO, k%0 = Ta02608.51, 1855402.93, 75965%12.04
35 k100, kK114, k120 = 9437540,50, 7169917.30, SB09625.0%
a6 k130, k140, k150 = 113482Z.88, 93781Z.36, B153431.00
= # S======s====s======= Active Energies, JSgmol

58 El, E2, B3 = 22634.6677, 1194%4,22%7, 2810531.317%
29 E4, E5 = 98651,.2573, BB315.3707

&0 # ======================= Jdeal Gas Constant

al P = 130 # ba:

&2 R =28,314 &7 fgmal *K)

63 # ========================= Rate Constants

G4 # Vacuum Gas 01l

65 k1l = k10 * 2.71828182846 ** (-E1 / (R * T))

ak k2 = k20 % 2,71828182846 ** (-E1 / (R * T))

&7 ki = k30 * F T182B18264& ** (-E1 / (R * T))

68 kd = k40 * 2.71828182846 ** (-E1 / (R * T))

] kS = K50 % Z,T718Z8182846 ** (-E1 / (R * T))

7a # Diazel

Tl kb = kelh * 2Z2.7T182ZB18284¢ *+ (-EZ / (R = T))

T2 k7 = kK70 % Z2,T718ZB182846 ** (-E2 / (R * T))

T3 k# = kHOD * 2.T182B182B4¢ ** (-EZ / (R * T))

T4 kS = kS0 * Z2.7182ZB18284¢ ** (-EZ / (R * T))

Th # FKerosene

T8 klh = kK100 * 2, 71828162846 ** [(—E3 /J (R * T)}

77 kll = k11a * 2,.71828162846 ** (-E3 / (R * T)}

T4 klz = Kl20 * 2,718z28182846 ** [-E3 / (B * T1}

T3 # Heavy Naphta

& kl3 = k130 * 2,71828162848 ** (-E4 / (R * T)}

21 1r1d = L1AA + 7 FIETRIGTRAE *& (P4 F D ok T
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g2
B3
B4

23

g7
B8
B9
20
91

92
93
94
95
L
a7
98
99
104

101

# Light Naphta

k1l = k130 * 2,.71B281682848 ** (-E3 / (R * T)}

# S============S======= Heat Capacity of Lumps

Cp_vgo = Cp VGD(P, T]

Cp_diesel = Cp DIESEL(F, T}

Cp_kerosene = Cp_ KEROSENE (B, T}

Cp_heavyWaphta = Cp_ HMAFHTA(F, T)

Cp_lightWaphta = Cp LMAFHTA(F, T)

Cp_gas = Cp GRS (P, T)

§ e —————— e ht-velocity 3+ 1

L=1.7 #m

ulb=1L/1.11 # m'h

ratic = - L f u 0 # A&

' ==erwrerersrerrer e e s e e ETr e e mrr Frate HOressi1ons

rVED = [kl 4+ k2 + k3 + k4 + k&) * ¥_WGE0

rDIESEL = {(ké + k7 + k8 + k3) * Y diesel - k1 * ¥_WG0O)

rEEROSENE = ((k10 + kK11 + kl1Z) * Y_kercsene — k2 * ¥_VGD - k@
* ¥ diesel)

rHEAVYNAPHTA = ([(k13 + kl4) * ¥_heavyNaphta — k3 * ¥_WVGO - k7

* Y _diesel — k10 * ¥ _kerosene)

rLIGHTHNAPHTA = (k15 = ¥ lightWaphta - k4 * ¥ VGO — k8 *

T diesel - k11 * ¥ _kerecsene — kl3 * Y _heavyNaphta)

rGAS = (k15 * Y_lightWaphta — k3 * ¥ VGO — k% * ¥ _diesel -
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102

103
104
105
106
107
1los
103
110
111

112
113
114
115
11s
117
11z

113

120
121

122
123
124
125
126

M _WGh = 31
FO veD = 1
F VG0 = ¥
F_diesel =
F_kerocsene
F_heavyNap
F_lightHNap

101 k12 = ¥ _kerosens - kl4 * ¥ _heavyNaphtal

B, 4086

Qoo 4 M WED #1000 kgimin
VED * FO_WGO

Y diesel * FO0_VGO

= ¥ _kercsene * F0_VGQ

hta T _heavyNaphta * FQ_VGO
hta = ¥_lightHaphta * F0_WVG0D

F gas = ¥ _gas * F0_VGOQ

d¥Y VEldz = ratio * rVGo

d¥ dieseldz = ratic * rDIESEL

d¥ _kerosenedz = ratio * rKEROSENE

d¥ heavyMaphtadz = ratic ¥ rHEAVYNAPHTA
d¥ lightWaphtadz = ratie * rLIGHTHNAFHTA
d¥_gasdz = ratio * rGAS

numerataor = F_VGO*Cp vgo + F_diesel*Cp_diesel + F_kerosens®

Cp_kerasens + F_he

avyNaphta*Cp heavyWNaphta + F_lightNaphta*

Cp lightMaphta + F_gas*Cp_gas

denominato
rKERQOSENE*deltaH r_

r = rVGO*deltaHr VGO + rDIESEL*deltaHr diesel +
kerosene + rLIGHTNAPHTA*deltaHr lightWaphta +

rHEAVYNAPHTA*deltaHr heavyMaphta + rGaS*deltaHr gas
dT_dz = ratio * dencminator / numeratcr
return [dY VGOdz, dY dieseldz, dY kerosenedz,

dY _heavyMaphtadz, dY lightNaphtadz, dY gasdz, dT_dz]

# Initial condition

variables0 = [1, 0, 0, 0, 0, 0, 445 + 275.15] # #100, ¥

# Volume points

z = np.linspage (D, 1, 333) # Dimensionless distance
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127 # Solve ODES

1z8 variables = odeint (model, wvariables0, z) # Solving ODE =ystem

123 ¥ Solutions

130 ¥ VG0, ¥ diesel, Y kercsene = variables[:, 0], variables[:, 11.
variables([:, 2]

131 Y heavyNaphta, ¥_lightWaphta, ¥ gas = wvariables([:, 3], wvariables]
s 41 wariables[:, 3]

132 T = variables[:, @]

133 ¢ Molecular weights

134 M VGO = 316.4066

135 M diesel = 270.4178

138 M _kerosene = L&6.4809

137 M _heavyNaphta = 114.6376

138 M lightNaphta = B5.3258%

1349 M gas = 112.3521

140 # Molar Flows

141 E'D_‘i.-"GIII = 1000 f M_VGD # kgmel/min

142 FVGD = ¥ VGO = FO_VGO

143 F diesel = ¥ diesel * FO_V3O

144 E'_]-c.er:crsene = Y_I-cerc.sene * FI:I_UGO

145 F_heavyNaphta = ¥_heavyMaphta * FO_WVGO

1l4& F_lightNaphta = ¥_lightMaphta ¥ FO_VGD

147 F gas = ¥ gas * F0_VGO

145 # Masszic Flows

143 W VGD = F Vo * M_VGD

Fone Laf
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150
151
152
153
154
155
156
157
158
15%
la0
1lal
la2
1a3
lad
1a5
lag
1a7
laa
1ad
170
171
172
173
174
175
17&
177
178
174
180
181
182
183

W_diesel = F_diesel * M_diesel

W_kerosens = F_kerosene * M _kercsens
W_heavyNaphta = F_heavyNaphta * M_heavyMaphta
W_lightNaphta = F_lightWaphta * M_lightMaphta
W gas = F gas * M _gas

# Conversicn of vacuum gas oil
X VGO = 100 * (FO_NGD - F_WG0) i/ FD_WGO
# Flot results

fig, ax = plt.subplots()
ax.minorticks_onf)
ax.plot{z, ¥ VG0, label='"§Y {VEO}5")

ax.plot(z, ¥ diesel, label='3Y {diesel}$')

ax.plet(z, ¥ _kerosene, label="§Y {kercsene}i')

ax.plot (z, ¥_heavyNaphta, labsl='§Y_{heavy \\ mnaphta}§')
ax.plot(z, Y lightWaphta, label='$Y_{light \\ naphta}$§')
ax.plot{z, ¥ gas, label="$¥ {gas}$')

ax.set_xlabel('$z§")

ax.set_ylabel ("§Y_i%")

ax.legend{loc="bast'}

ax.gridiwhich="BOTH', ls='=-']

ax.grid(Truea)

ax.set _xlim(xmin=0, =max=1)

ax.set_ylim(ymin=0, ymax=1)

fig.tight layout()

# Cseudocomponents melar flows

figl, axl = plt.subplots()

axl.minorticks oni)

axl.platiz, F_ViG0, label='§F_{VGO}§")

axl.plot{z, F_diesel, label='§F {diesel}5')

axl.ploti{z, F_kerosene, label="5F (kercesena}§')
axl.plotiz, F_heavyMaphta, label='§F_(heavy \\ naphta}$')
axl.plotiz, F lightWaphta, label='S§F {light \\ naphta}$')
axl.plotiz, F _gas, label='§F {gas}§')

axl.set xlabel ("§z§")
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le4
185
l3e
187
lgsg
183
140
131
13z
193
194
195
196
137
193
193
200
201
202
203
£04
205
208
207

axl.set ylabel[‘SILﬁ W\ Ileft U \\fracl{kamell (min} \\zight} &™)
axl.legend(loc="bast")

axl.grid{which="BOTH", ls='-"'}

axl.grid(True)

figl.tight_ layout()

fig3, ax3 = plt.subplots(}

ax3.minorticks_an{)

ax3.plotiz, W_VGD, label='§W_{VeO}§')

axi.plotiz, W_diesel, label='§W_{diesel}$')

ax3.plotiz, W_kercsene, label="SW {kercsenal$')

ax3.plotiz, W_heavyNaphta, label='SW_{heavy \\ naphta}$')
axi.plotiz, W_lightNaphta, label='§W_{light \\ naphta}$')
ax3.plotiz, W_gas, label='"$W {gas}$§')

ax3.set _xlahel('5z5')

axi.set ylabel ("$W_i \ \\left({ \\frac{kg}{min} \\right)§')
ax3.legend (loc="bast")

ax3d.gridi{which="BOTH", ls='="'})

axi.gridi(True)

fig3.tight_layout()

fig?, ax? = plt.subplots()
axzZ.minorticks_oni()
axz.plotiz, T, label='8§T§")

Page 4 af §
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208 axZ.set_xlabel('§=z8§'}

2049 axZ.set ylabel ["$T A\ \\left( “C \\right)}$')
214 axz.legend (loc="bast")

211 ax2.grid{which="BOTH"', ls='-"'}

212 axZ.gridi{Trae)

213 fig2.tight layout()

214 # Vacuum gas oil c o ‘

215 figd, axd = plt.subplots(}

2le axd.minorticks _ani)

217 axd.ploti{z, ¥_VG2, label='SX {VGO}$')

218 axd.set_xlabel ("§=28§')

219 axd.set_ylabel ("$X_{Ve0} \\ \\left( “\% \\right)§")
220 axd,legend(loc="bast")

221 axd.gridi{which="BOTH", ls="'="}

222 axd.grid{True)

2213 figd.tight_layouti)

224 plt.show()

225
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Anexo D

Fie - il EDUSADD DocumentsUnmsrsdad de AntioguiaiChemical Engneenng'201 9 Trabajo de GradoiPython\Sadghi_withoutDecay® unchon.p
2 & * ut +*
3 pynmre
4 1
5 F T%
B I H
T 0 ] X
B
9
10 he 21 re; =]
11 ated on: B/0¢
12 Last ROd
13 | Py ] 5 ]

14 o

15 import matplotlib.animation as animation
16 impert matplotlib.pyplot as plt

17 impert numpy as np

18 £zam scipy.integrate impozt odeint

14

0

21 def sadighi withoutDecayFunction{):

22 i A

23 Thi =] 3 1ar =)
24 rre

25 wmemn

26 daf update line(num, data, line}:
Z7 e

ZB Functicn to update the lines
28 Iparam num:

30 rpAram daka:

31 s A e

2 rreturn:

33 e

34 line,set_dataidatal[..., :num]]
35 return line,

38

37 daf model (Y, =z}:
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37
3B
L]
40
41
42
413
44

15
46
47

48
49
50

52
53

a4
55

daf model (Y, z}:

T

-

VED, T diesel, Y kerosens = Y[O], ¥
heavyMaphta, Y lightNaphta, Y _gas =

-

kOFD, kOFK, kOFHN - 4.84, 14.21, 6010
kOEFLM, kOFS, kODX - 14.955, 1.06852, O

(1), ¥[2]

¥[3], Y[41., YI5]

.61

503.7

kODHM, KODLM, kODG = O.003, 0.73%, 1.27&4d
kOKHN, KkOELMW, kOEG = 0.223, 0.87%, 0.002
KOHWLN, kOHNG, kOLMWG = 0.227, 0.304, 0.044

EFD, EFK, EFHN 12,06, 13.65, 25.37
EFLM, EFG, EDK = 1&.Z9, 27.13, 23.058

Page 1 of 4
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56 ECHW, EDLH, EDS = 24,19, 30,93, 33.96
57 EKHN, EELH, EKG = 7.44, 45.72, 17.07
58 EHWLN, EHNG, ELNG = 53,96, .71, B.zZH
59 2 i o
B E = 1.8H58TT55 & koa fgmol =K}
61 2 -
[ T = 55,55 # K
63 Tl = Zel 4 273.15 # ¥
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64
65

13
E7
68
4]
o
71
12
T3
74
K]
KL
7
74
19
B0
g1
B2
B3
B4
BE
B&

B7
|
BS
a0
EN
52
83
a4
L]
98
97
98

T2 = 475 + 2

# Vacuum Gas
kFD = kOFD *
kFE = kOFE *
kFHN = kOFHN
kFLM = kOFLM
kFG = kOFG *
# Diesel
kDK = kODE *
kDHN = kODHM
kDL = kODLH
kDG = RODG *
¥ Kerosene
KEHN = kOKHN
kKELM = kOELM
kKG = kORG *
# Heavy Naph
kHHLN = kOHM
kHNG = kOHHGE
# Light Naph
kLHG = kOLHG

Vacuum Gas
df VG0 die
dif VG0 ker
di VGE0 hea

# Diesel
dif_dissal
dif diesel
dff diesal
d#_HIHSHJ_
# KEerocsene

B e e % % W e R e R e T

73.15 & K
_______________ Rate Constants

il
2.71828162846 ** {(-EFD / (R * T))
2.718281B2B46 ** (-EFK / (R * T))
4 2.T18ZB1lB2846 ** (-EFHM / (R * T1}
 2.718201B2846 ** (-EFLHM / (R * T)}
2.71828182ZB46 ** (-EFG / (R * T))

2.71828182846 ** (-EDK / [R * T)]
* 2.T1HZH1BZ8446 ** (-EDHHN / (R * T)}
* Z.VIHZH1BZE46 ** (-EDLH / (R * T)}
2. T182A1A2846 ** (-EDG © [R * T))

* 2.T1IAZB1BZ2846 ** (-EKHM / (R * T)}
* 2 TIAZBLEZE46 ** (=EKLN JF (R * T1}
2.7182081682646 ** (-EKG S (R * T)]
ta
Ly + 2. 7T1BZB18284& ** [(—EHNLM / (R * T]}
* Z.T18ZB1B2846 ** (-EHNG S (R * T}
ta
# 2.T18ZB1B2846 ** (-ELNG / (R * T1}
—————————————— Heat of reaction

sel = E1 * (T1-T2) / (T2-T1)
osane = EI * (Tl i
= *

vyNaphta

kerosene = EZ * (TI-T2) / (T2-Ti}
heavyNaphta = EZ * {TI-T2} {T2-T1}
lightNaphta = E2 * {TI-T2} / (T2-T1}

gag = EX * (T1-T2) / (T2-Ti)

T e e e e

kZ
k3
k4

ki
k7
kg

ki
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TEP_VGO = (380+273.15)/2
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TBF diesel = {[(Z60+273.13)+(380+273,.15))/2
TEF_kerosene = (([Z60+273.15)+(150+273.13)) /2
TEF_heavyWNaphta = {({150+273.15)+{30+273.15)} /2

TEP_ lightNaphta = {(890+273.15)+ (40+273.15))/2
TEP_gas = (40+4273.13)/2

Cp VGO = -0.0006 * TBE VGO + 22,4588 & J/(g*H)

Cp diesel = -0.0006 * TBP diesel + 2.45&68

Cp kercsene = -0.0006 * TBEP kerosens + 22,4568

Cp heavyMaphta = -0.0006 * TBP_heavyNaphta + 2.456H
Cp lightWaphta = -0.0006 * TBP_ lightHaphta + 2.456H
Cp_gas = -0.0006 * TBP_gas + 2. 4568

L=1.7 #u
u 0 =L/ 1.11

ratio=-L fu 0 #&&h

WE0 = -1 * (kFD + kFE + kFHH + kFLH + kFG) * ¥ VGO **
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137
138
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141
142
143
144
145
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150
151
152
153
154
155

rDIESEL = -KDE*Y diesel - kDG*Y diesel - kDLN*Y:diesel - kDHH

*¥_diesel + KFD*Y_WVED**Z

rKEROSENE = kDE*Y diesel + kFE*Y_VGEO**2 — kEHN*Y kercsene -
KELN*Y kerosens - kEGYY kerosens

rHEAVYNAFPHTA = kEHN*Y kerosene + KFHN*Y VGO**Z + kDHN*
¥ _diesel - KHNLN*Y heavyNaphta — kKHNG*Y heavyNaphta

rLIGHTHAPHTA = kHNLW*Y heavyMaphta + KELM*Y kerosene + KFLN*
¥ _WER**E ¢+ KDLN*Y _diesel - KLNG*Y_lightMaphta

rAS = KLHG*Y_lightRaphta + KFG*Y_WGD**Z + kKEG*Y_kercsene +
KLMG*Y heavyNaphta + kDG*Y_diesel

R EEEEEEE—————————

# e —————— e AOE System
d¥_VGE0dz = ratio * W0

d¥_dieseldz = ratic * rDIESEL
d¥_kercsenedz = ratio * rKEROSEKE
d¥_heavyMaphtadz = ratic * rHEAVYNRPHTA
dY lightNaphtadz = ratic * rLIGHTNAPHTA

d¥_gasdz = ratio * rGAS
return [dY_ VGECdz, dY dieseldz, dY_ kerosenedz,
d¥Y_heavyNaphtadz, d¥Y_lightMaphtadz, d¥_gasdz]
# Initial condition
Yo = [1, O, 0, 0, O, O] & kgmol/m3
& Volume polints
z = np.linspace(0, 1, 77 ¥ Dimensionless distance
¥ Solve CDES
¥ = odeint{model, ¥0, z} # Solving ODE system
¥ Solutions
¥ W&E0, Y diesel, ¥ _kercsene = ¥[:, 0], ¥[:, 1], ¥[:, Z]
¥ _heavybaphta, ¥ _lightMaphta, ¥ gas = ¥[:, 3], ¥[:, 4], ¥[:, 5]
# Flot reswlts

fig, ax = plt.subplots{}
ax.minorticks_oni()

data¥ VGO = mp.vstackiiz,

T VEO))

data¥ diesel = np.wstack{iz, ¥ diesel])
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data¥ kerosene = np.vstack(lz, Y_kerosene])
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172
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naphtal§')

naphtalf']

data¥ heavyMaphta = np.wvstack{ [z, ¥_heavylaphta})

data¥ lightWNaphta = np.vstack{ [z, Y_lightNaphtal)

data¥ gas = np.vstacki(i{z, ¥_gas))

lineY VG2, = ax.plet([], [], lw=1l, label='§Y¥_{VeO}5'}

lineY diesel, = ax.ploti[], [l, lw=1l, label='"$¥ {diesel}$")

LineY_kerosens, = ax.plot([], []., lw=1, label='3Y_{kerosense}$'})

lineY heavyNaphta, = ax.plot([], [], lw=1, label='SY¥ {heawvy \}

line¥ lightHaphta, = ax.plot{[], [], lw=1, label='§¥ {light \\

line¥ gas, = ax.plot([], [], lw=l, label='§Y (ga=}§'}

line_anil = animation.FuncAnimation(fig, update_line, frames=&00,
fargs=(data¥ VG0, line¥ WVGO),
interval=1, blit=Falsea,

repeat=Falsa)
line_aniZ = animation.FuncAnimation(fig, update_line, frames=&00,

fargs=l(data¥ diesel,

lineY diesel},

interval=1, hlit=Falsa,

repeat=Falss)
line_anil = animation.Funchnimation(fig, wpdate_line, frames=-&0d,

farga=[datay¥y_ keroszene,

lineY kerosene],

174 interval=1, blit=Falsa,
repeat=Falaea)

175 line_ani4 = animation.FuncAnimation(fig, wupdate_line, frames=&00,

176 fargs=|(

177 data¥ heavylaphta,

178 lineY heavybaphtal,

173 interval=1, blit=False,
repeat=Falsa]

180 line anib = animation.Funchnimation(fig, update line, frames=600,

181 fargs=|

182 data¥_lightHaphta,

183 line¥Y lightHaphtal,

184 interval=1, blit-Falsa,
repeat=Faleea)

1BS line_anib = animation.FuncAnimation(fig, update_line, frames=&0d,

1B& fargs=(data¥_gas, line¥ gas),

187 interval=1l, blit=Falssa,
repeat=Falsa)

1Ed ax.set_xlabel('§z$")

189 ax.set_ylabel ('§Y_3i W\ Adeft{ W% \aoight)$')

190 ax.legend(loc="bast']

191 ax.grid{which="'BOTH', ls="-'}

1592 ax.grid{Teua)

193 ax.set_xlim(xmin=0, =xmax=1)

194 ax.get_ylim(ymin=0, ymax=1})

195 fig.tight_layout()

19& plt.show()
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