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Resumen: El objetivo de este Trabajo Especial de Grado es ofrecer
soluciones para el uso cada vez mayor en refinerias de crudos pesados,
mediante la integracion de dos nuevas tecnologias a una refineria de
conversion profunda: bioconversién y vapoconversion. Para ello se
simularon las condiciones térmicas a las que serian sometidos los crudos
Hamaca control y, Hamaca bioconvertido en las etapas atmosférica y de
vacio mediante el programa PRO Il 8.1 representando los crudos mediante
la figura del pseudocomponente. Estos pseudocomponentes se obtuvieron
de los termogramas de ambos crudos, mediante el programa Universal
Analysis. Una vez obtenidos los resultados de la simulacién se graficaron,
compararon y discutieron, demostrandose que en el crudo Hamaca
bioconvertido aumenté la calidad y el volumen de combustibles (12%) en la
etapa atmosfeérica, y disminuyo el volumen de combustibles de la etapa al
vacio con respecto al crudo Hamaca control.

En la etapa de vapoconversion no se pudo continuar con la simulacién
debido a que no fue posible obtener residuos de vacio para ambos casos
(bioconvertido y control), de manera de someterlos en el laboratorio a un
proceso térmico controlado que igualara las condiciones de esta etapa para
obtener los respectivos termogramas que permitieran continuar con la
simulacién. En su lugar se tomaron los resultados reportados de la patente
“Steam Conversion Process and Catalyst” (1999), y se trasladaron a los
residuos de vacio, control y bioconvertido, se analizaron observandose los
resultados en cada caso, obteniéndose mejoras porcentuales en cuanto a
flujos de combustibles por supuesto iguales, al no poder marcar diferencia
el hecho de que el crudo previamente bioconvertido posiblemente habria
influenciado para obtener mejores rendimientos que el crudo control.
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Capitulo 1 Fundamentos de la Investigacion

CAPITULO I
FUNDAMENTOS DE LA INVESTIGACION

Este capitulo presenta el planteamiento del problema y los objetivos tanto
generales como especificos que se deberdn alcanzar para llevar a cabo la

investigacion que plantea este Trabajo Especial de Grado.

Planteamiento del problema

Del petréleo se dice que es el energético mas importante en la historia de
la humanidad; un recurso natural no renovable que aporta el mayor
porcentaje del total de la energia que se consume en el mundo. Cualquiera
que sea la unidad de medida con que se la compare, es la industria mas
grande del mundo; probablemente es la Unica en la que estan interesados
todos los paises del orbe; y, como consecuencia de la separacion geogréafica
entre las areas de mayor produccion y las de mayor consumo, es la primera
en importancia en cuanto al nimero de buques con que contribuye al
tonelaje  mundial disponible para el comercio y los embarques

internacionales.

La mayor parte de los recursos de petréleo del mundo corresponden a
hidrocarburos viscosos y pesados, que son dificiles y muy costosos de
producir y refinar. Por lo general, mientras mas pesado o denso es el
petréleo crudo, menor es su valor econémico. Las fracciones de crudo mas
livianas y menos densas, derivadas del proceso de destilacion simple, son
las mas valiosas (nafta, kerosene y diesel). Aunado a esto los crudos
pesados poseen mayores concentraciones de metales (Ni y V) y otros
elementos indeseables (S, O y N), lo que exige mas esfuerzos y erogaciones
para la extraccion de productos utilizables y la disposicion final de los

residuos. (Alboudware et al. 2006).
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Actualmente alrededor de 2/3 de las reservas probadas venezolanas
corresponden a crudos pesados, extrapesados y bitimenes (300 MMM
barriles) por lo que se prevé que en el futuro la proporcion de este tipo de
crudos en la dieta a nuestras refinerias se incrementara considerablemente y
por lo tanto sera necesario realizar grandes inversiones con el fin de

disponer de las tecnologias méas adecuadas para su procesamiento eficiente.

Los crudos pesados de La Faja Petrolifera del Orinoco se caracterizan por
su baja relacién hidrégeno/carbono, alta viscosidad y alto contenido de
contaminantes, fundamentalmente azufre y metales. El concepto de
mejoramiento de un crudo pesado puede entenderse como el procesamiento
de éste, con el objeto de remover contaminantes y aumentar la relacion
H/C. Esto ultimo es logrado generalmente a través de dos vias, aquellas que

se basan en el rechazo de carb6n o mediante la adicion de hidrogeno.

Estos procesos estan caracterizados por bajos rangos de conversion y altos
porcentajes de subproductos sélidos de bajo valor comercial, tales como
coque, los cuales junto a otros producen problemas de transporte, manejo y
disposicion de residuos. Como alternativa a las tecnologias que se basan en
el rechazo de carbdn, (Coquizacién, Coquizacion Retardada) y, las que se
basan en la adicion de hidrogeno (Hidrotratamiento, Hidroconversion
(HDS), Hidrocraqueo Catalitico) se ha planteado la integracion de
dosnovedosas técnicas que mejoren considerablemente los rangos
de conversion y disminuyan el porcentaje de subproductos no deseados. Por
un lado, la Bioconversion de crudos pesados provee un método para el
mejoramiento de estos crudos a través de la adicion de un biocatalizador en
el flujo del hidrocarburo, y por el otro, Vapoconversion un proceso de
conversiéon moderado a través de vapor de agua y un agente catalitico

novedoso.
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OBJETIVOS

Objetivo General:

1. Disefiar conceptualmente la integracion de las tecnologias
Bioconversion/Vapoconversion para el mejoramiento de crudos pesados,
extrapesados y bitimenes en instalaciones de refinacion existentes y evaluar
el potencial impacto como proceso novedoso de bajo costo y elevada

conversion.

Objetivos Especificos:

1. Conocer las caracteristicas de los crudos pesados y extrapesados de
la Faja Petrolifera del Orinoco, las oportunidades y dificultades de su

procesamiento.

2. Seleccionar los modelos termodinamicos apropiados para la
generacion de propiedades de los fluidos de acuerdo a su naturaleza y

condiciones de operacidn a los que serdn sometidos.

3. Determinacion de los pseudocomponentes de los crudos a comparar
mediante el programa Universal Analysis, a partir de los termogramas de

los mismos obtenidos mediante el analisis termogravimétrico.

4. Determinar la ganancia en combustibles (nafta, kerosene, diesel y
gasoil) del crudo Hamaca bioconvertido con respecto al crudo Hamaca
control (mediante la simulacion en el programa PRO Il 8.1) y las ventajas
de la integracion Bioconversion/Vapoconversiéon con respecto al

procesamiento téermico estandar.

5. Analizar los distintos tipos de mejoradores que hasta la fecha estan
siendo implementados en Venezuela para el procesamiento de crudos

pesados, extrapesados y bitumenes, sus tecnologias y grado de conversion.
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6. Determinar la adaptabilidad de la integracidn de las tecnologias de
Bioconversion/Vapoconversion a refinerias de conversion profunda y hacer
evaluacion de los ajustes y modificaciones necesarias para su puesta en

funcionamiento.

7. Determinar los equipos necesarios Yy plantear el esquema

simplificado de la planta de procesamiento con sus equipos principales.
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CAPITULO Il
MARCO TEORICO

Petroleo pesado y extra pesado

Los crudos pesados (CP) y extrapesados (XP), (en algunos paises
bitimenes), han sido hasta ahora relativamente poco explotados y el
agotamiento de crudos medios y livianos los convierte en una fuente
obligada de hidrocarburos. A continuacion podemos apreciar la distribucion

de petréleo en el mundo:

e Petroleo convencional : 30%
e Petréleo pesado : 15%
e Petrdleo extrapesado : 25%
e Arenas petroliferas y bitimenes : 30%.

El petroleo pesado (CP), extrapesado (XP), y bitumen son fuentes no
convencionales de petréleo que esta caracterizado por alta viscosidad y alta
densidad comparada con el petréleo convencional. ElI congreso petrolero
mundial definié al petroleo pesado como petrdleo cuya viscosidad de gas
libre esta entre 100 y 10000 cP a temperatura de reservorio, ligeramente
menos denso que el agua y con gravedades entre 10° y 20° API. Por su
parte el bitumen tiene una viscosidad mayor a los 10000 cP. (Clark 2007).
Otros autores definen a los CP como petroleos con 21.9° APl o menor
gravedad y a los petroleos de 9.9° APl o menor gravedad se les conoce
como XP, porque son mas densos que el agua. Los crudos pesados (CP)
pueden fluir en algunos reservorios a temperaturas de fondo de pozo y/o
con soluciones de gas in situ, pero en la superficie, son un denso vy
viscoso fluido. Por esto, requieren procesamiento adicional (mejoramiento)

para volverse una alimentacion conveniente para una refineria.

5
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Los crudos pesados (CP), extrapesados (XP) vy bitumenes estan
caracterizados por deficiencia de hidrogeno, alta viscosidad, color oscuro,
elevado contenido de metales, (especialmente niquel y vanadio), alta
proporcién de azufre, presencia de asfaltenos, resinas, heteroatomos y poca
cantidad de destilados. Comparativamente, los petroleos convencionales,
tales como el crudo “Brent” o “West Texas Intermediate”, poseen
gravedades que oscilan entre 38° y 40° APl y contienen una elevada

proporcién de destilados o combustibles. (Alboudware et al. 2006).

Por otro lado los CP y XP poseen dos caracteristicas muy limitantes para su
aprovechamiento comercial: la carencia de fracciones livianas o de baja
gravedad especifica, y valores de viscosidad elevados. La primera
caracteristica les condena a un bajo valor de mercado, la segunda dificulta y
hace mas costoso su transporte a centros refinadores. (Pereira et al. 1999).
Por esto requieren procesamiento adicional (mejoramiento) para volverse

una alimentacion conveniente para una refineria.

Debido a que los CP y XP son deficientes en hidrogeno comparados con el
petréleo convencional, una de dos acciones (0 ambas) deben ser
emprendidas, o el hidrégeno debe ser afiadido en las moléculas (por
Hidroprocesamiento), o el carbono debe ser removido (por coquizacion)
para volverlo util como una alimentacion para refineria convencional. Estas
acciones (procesos) son usadas en refinerias complejas para transformar a
los CP y XP en petroleo mejorado (sintético) que podra eventualmente ser
procesado por refinerias convencionales. (Clark 2007). La composicion del
petroleo original, el grado en que ha sido biodegradado y las condiciones de
presion y temperatura finales hacen que cada yacimiento de CP y XP sea
unico, por lo que todos requieren métodos de recuperacion diferentes.

(Alboudware et al. 2006).
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Origenes

Las acumulaciones de CP y XP, se asocian a formaciones jovenes, que
corresponden al pleistoceno, Plioceno y Mioceno. Tienden a ser
yacimientos someros con rocas sellos de baja eficiencia. Estas
acumulaciones de CP y XP estan presentes en ambientes geoldgicos
similares. Se originaron como petréleo convencional que se origind en
formaciones profundas, pero migré hacia regiones superficiales donde
fueron degradados por bacterias y las inclemencias del tiempo. Se trata de
depdsitos someros super gigantes, entrampados en los flancos de las
cuencas de antepais.. Los sedimentos marinos de la cuenca se
convierten en la roca generadora (roca madre) de los
hidrocarburos que migran echado arriba constituyendo sedimentos

erosionados desde las montanas recién formadas.

“Las cuencas de antepais son depresiones enormes, formadas a raiz del

hundimiento de la corteza terrestre durante la orogénesis.

Altra, m Banf Calgary Fart Meburrzy

100 ' Y
i
I

My el mer [

Figura 1. Ambiente geolégico de los depdsitos de petréleo pesado.
Fuente: Alboudware et al. 2006.
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Los nuevos sedimentos a menudo carecen de rocas de cubierta que actian
como sello. En estos sedimentos frios y someros, el hidrocarburo se
biodegrada. La biodegradacion es la causa principal de la formacion del
petréleo pesado. A lo largo de las escalas de tiempo geoldgico, los
microorganismos degradan los hidrocarburos livianos e intermedios,
produciendo metano e hidrocarburos pesados enriquecidos. (Curtis et al.
2003). La biodegradacion produce la oxidacién del petroleo, reduciendo la
relacion gas/petroleo (RGP) e incrementando la densidad, la acidez, la
viscosidad y el contenido de azufre y de metales. A través de la
biodegradacion, los crudos pierden ademas una importante fraccion de su

masa original.

Otros mecanismos, tales como el lavado con agua y el fraccionamiento de
fases, contribuyen a la formacion de petréleo pesado, separando las
fracciones livianas del petréleo pesado por medios fisicos mas que
biolégicos. En resumen la degradacidn se puede llevar a cabo a través de

distintos procesos entre los que se pueden nombrar:

1. Un proceso biolégico, quimico y fisico, llevado a cabo por bacterias
transportadas por agua superficial que metaboliza a los hidrocarburos

en moléculas méas pesadas.

2. Por medio de las aguas de formacion, que remueven los componentes
mas livianos por solucion, debido a que estos son mas solubles en

agua.

3. Debido a la volatilidad del crudo, cuando un sello no es suficiente,
permitiendo el paso de las moléculas mas livianas, a través de sus

poros interconectados. (Curtis et al. 2003).

Las condiciones o¢ptimas para la degradaciéon microbiana de los
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hidrocarburos se dan en los yacimientos de petréleo, a temperaturas
inferiores a 80 °C, [176 °F]; el proceso se limita por lo tanto a los
yacimientos someros, situados a una profundidad de aproximadamente 4
Kilémetros, [2.5 millas]. En cualquier ambiente depositacional, Ila
combinacidn correcta de agua, temperatura y microbios, puede producir la

degradacién y la formacion del petréleo pesado. (Alboudware et al. 2006).

Reservas Mundiales de crudos pesados

La agencia internacional de energia (AIE) estima que existen en el mundo
6 billones (6.10%?) de barriles de petréleo pesado y extrapesado en sitio el
mundo, de los cuales 2 billones son actualmente recuperables. En el oeste
de Canada se estima existen 2.5 billones (2.510%?) de barriles, con reservas
actuales de 175 mil millones de barriles. En Venezuela se estiman 1.5
billones (1.510%%) de barriles, con reservas actuales de 270 mil millones de
barriles, Rusia podria también contener sobre el billén de barriles (1.10'%)
de petréleo pesado. En los Estados Unidos, hay de 100 a 180 millardos de
barriles con grandes reservas en Alaska (44 MMB), California (47 MMB),

Utah (19 a 32 MMB), Alabama (6 MMB), y Texas (5 MMB). (Clark, 2007).

Reservas de crudos pesados a nivel mundial
en millardos de barriles

2500

2000

1500

1000

500

Canada Venezuela Rusia EU.

Figura 2. Representacion gréafica de las reservas mundiales de CPY XP.
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Estructuras moleculares responsables de las propiedades de los Crudos

Pesados y Extrapesados

Los crudos pesados (CP) y extrapesados (XP) pueden ser considerados
como un continuo de moléculas con pesos moleculares de 300 a 2000, con
una mayoria de estas moléculas conteniendo una parte aromatica (el
tronco), y una parte alifatica (las ramas). Los CP y XP tienen ademas
heterodtomos tales como nitrogeno, azufre y oxigeno (NSO), que
permanecen en su mayor parte asociados con la parte aromatica. Las
moléculas de crudo pueden ser clasificadas en cuatro clases basadas en su

solubilidad (Analisis SARA):
1. Saturados,
2. Aromaticos,
3. Resinas,
4. Asfaltenos.

Saturados: Entre los que tenemos las parafinas, (alifaticos) o alcanos,
hidrocarburos saturados con cadena larga o ramificada, pero sin estructura
ciclica o de anillo y las ciclo parafinas (naftenos), hidrocarburos saturados
conteniendo uno o mas anillos, cada uno de los cuales puede tener una o

mas cadenas parafinadas. (Speight 1999)

| i T
- H=—G-+ H-G-L-GH
H H H HHH

Mathaoe Ethang Propane

Figura 3. Representacién esquematica de hidrocarburos saturados.
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Aromaticos

Los aromaticos son compuestos del tipo ciclico insaturados que tienen al
menos un anillo de benceno formando parte de su estructura molecular y
debido a ello asemejan su comportamiento quimico. Estas propiedades del
benceno que lo distinguen de los hidrocarburos parafinados son llamadas
propiedades aromaticas. EIl benceno es un anillo de seis &tomos de carbono
con tres enlaces dobles conjugados cuya férmula molecular es CgHg. El
hecho de que el benceno contenga esta estructura sugiere que los miembros
de esta serie deberian ser muy reactivos. Sin embargo, no es asi, y aunque
no son tan estables como las parafinas, ellos no muestran la misma
reactividad que es caracteristica de las olefinas. (McCain 1990). El benceno
tiene la formula CgHs Yy, su estructura quimica y la de algunos de los
miembros mas simples de esta serie que consisten del benceno con uno o
mas grupos alquilo unidos como cadenas laterales tales como el tolueno y el

etil-benceno, se muestran a continuacion:

T H H
c
T O e QaQ“*‘c-a:;:-t?_ H ”/C\::—czwfj
C L&)
£ g | |
HC H HC CH
" \E/ Spp \\C/c \\c/
H H

Figura 4. Representaciones esquematicas del benceno, tolueno y el etil-benceno.

Los aromaticos pueden tener dos o méas anillos de benceno unidos en una

estructura. Un ejemplo de un componente aromatico de doble anillo es el

naftaleno.
H H
H-L‘_\ﬁ//c\\“c =]
H

Figura 5. Modelo de molécula de naftaleno.
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La estructura quimica de algunos de los compuestos mas representativos

de la serie aromaticos son las siguientes:

. ANTHRACENE
NAPHTHALENE
PHENANTHRENE

r ‘ NAPHTHACENE

BENZO (a) ANTHRACENE BENZO (a) PYRENE

Figura 6. Representaciones esquematicas de algunos aromaticos polinucleares.

La cantidad de aromaticos en diferentes crudos varia desde 15 hasta 50%.
Los crudos con mayor cantidad de arométicos son los crudos naftenicos.

(Burcik 1961). (Gary y Handwerk 2001). (Simanzhenkov e Idem 2003).
Resinas

Las resinas son largas moléculas, principalmente constituidas por hidrégeno
y carbono, con de uno a tres atomos de azufre, oxigeno o nitrégeno por
molécula cuya estructura bésica estd compuesta de anillos, principalmente
aromaticos, con tres o mas anillos en cada molécula. Las demas moléculas
aparte de los hidrocarburos pueden ser una parte de la estructura del anillo o
pueden estar localizados en los eslabones que conectan los anillos. Otra
definicion aceptada describe a las resinas como aquella fraccion que se
solubiliza cuando el petroleo o bitumen se disuelve en un n-alcano, pero se

absorbe en un material activo superficialmente (como tierra de Fuller).

12
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Las resinas son un producto intermedio originado en la transformacidn del
crudo en asfaltenos, proceso que ocurre por oxidacion. Los asfaltenos
requieren a las resinas para “disolverse” en la porcion destilable del crudo y
proveen una transicion entre las fracciones polares (asfaltenos) y las no
polares del petroleo, por lo tanto previenen la acumulacién de agregados

polares que no pueden dispersarse en el crudo.

En concreto, las moléculas polares (asfaltenos y resinas) forman
asociaciones intermoleculares temporales a modo de redes tridimensionales
mas o menos desarrolladas que condicionan la viscosidad de los crudos; asi
como las no polares (hidrocarburos aromaticos y saturados) forman el
cuerpo alrededor de las mencionadas redes. Dichas moléculas polares o no,
se distribuyen de forma homogénea. (Marquez, Alejandre y Bencomo

2006).

Considerando sus caracteristicas fisicoquimicas, las resinas son oscuras,
semisolidas, muy adhesivas, de peso molecular alto, y su composicién
depende del precipitante empleado. (Alayon 2004). Las resinas son liquidos
pesados de peso molecular entre 500 y 1000, tan volatiles como los
hidrocarburos del mismo tamafio y, (al igual que los asfaltenos) pueden ser
formadas por oxidacién de hidrocarburos poli-ciclicos arométicos. Por otro
lado, las resinas (al igual que los asfaltenos) pueden ser reducidas hacia
hidrocarburos por hidrogenacion, lo cual produce grandes moléculas de
hidrocarburos, sulfuro de hidrégeno y agua. Ademas, las resinas pueden ser

convertidas en asfaltenos por oxidacion. (McCain 1990).

Cuando el petréleo es separado en fracciones por destilacidn, los asfaltenos
permanecen en la fraccion mas pesada, el residuo, mientras las resinas son
distribuidas a través de varias fracciones segun la volatilidad. El color de

estos destilados pesados depende de la presencia de resinas (las resinas de

13
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alto peso molecular son rojas y las de bajo peso molecular son menos
coloreadas, aunque la apariencia verdosa de algunos crudos es
probablemente debida a la presencia de moléculas conteniendo seis 0 mas
anillos arométicos condensados), mientras que el color de la fraccién
pesada, residuo, es determinada en gran parte por la presencia de asfaltenos.
Las resinas se disuelven rapidamente en petroleo y su adicidn (agentes
peptizantes) en apropiadas cantidades podria prevenir o controlar el

problema de la deposicién de orgénicos pesados.

e
Eink @@ CH, CH - GH,
O

CH.

TH.

e

Figura 7: Representacion esquematica de una resina.
Fuente:https://imagenes.repsol.com/pe-es/Resinas_tcm18-534936.jpg

Asfaltenos

Se puede definir a los asfaltenos como compuestos solidos de apariencia
fina como polvo que se obtienen a partir del petréleo crudo, residuos del
petréleo o materiales bituminosos, agregando un gran exceso de disolventes
parafinicos de bajo peso molecular como el n-pentano, n-hexano o el n-
heptano a una solucion 1:1 del crudo en benceno. Son solubles en tolueno y
otros solventes aromaticos, como disulfuro de carbono y cloroformo (u
otros solventes de hidrocarburos clorados), no tienen punto de fusion
definido y usualmente espuman y expanden cuando se calientan para dejar

residuos carbonosos. (Centeno et al. 2004).

14
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Estos compuestos sélidos de aspecto marrén oscuro a negro presentan un
peso molecular aparente alto, que va desde 1000 g/mol hasta 5000 g/mol y
punto de ebullicién por arriba de 540 ©°C. Esta variacion en el peso
molecular pone de manifiesto la existencia del fenébmeno de asociacion
intermolecular en los asfaltenos, puesto que se sabe que dicha asociacién da

como resultado valores altos en el peso molecular.

Por otro lado, los asfaltenos son la fraccion mas pesada y polar encontrada
en el petroleo y se piensa que sus interacciones moleculares son las
responsables de las indeseables propiedades del petrdleo pesado y extra
pesado tales como la alta viscosidad y la propension para formar
emulsiones, sedimentos, coque y en los procesos cataliticos causan severa
desactivacion de los catalizadores. Por ello se consideran como los
componentes de menor valor de un aceite crudo, ya que causan un marcado
aumento de su viscosidad, haciéndolo dificil de transportar y procesar.
Ademas la mayor cantidad de heteroatomos (S, N, O) se concentra en los
asfaltenos y se sabe que méas del 90% de los metales presentes en los aceites

crudos se encuentran en la fraccidn asfalténica. (Centeno et al. 2004).

Es ampliamente aceptado que el petréleo en estado natural exhibe
propiedades similares a los coloides. Estos coloides existen en la matriz del
petréleo pesado en forma de micelas. La formacidon de micelas se cree
debida  primeramente a la interaccion entre especies asfalténicas o
fracciones de asfaltenos-resinas. La naturaleza de las fuerzas
intermoleculares o intramoleculares que causan la formacion de micelas no
estd clara al presente. Se ha sugerido que un numero de fuerzas pueden
estar envueltas incluyendo: fuerzas de atraccion Van der Waals, interaccion
dipolo-dipolo, enlace hidrégeno, transferencia de carga entre aromaticos

(enlaces TII-IT), e interaccion de porfirinas. (Parviz y Thomas s.f.).

15
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Los asfaltenos presentan una estructura molecular extremadamente
compleja, conformada por moléculas planas, poliaromaticas, aliciclicas y
heterociclicas que contienen heteroatomos (S, N, O) y metales, unidos por
cadenas de hidrocarburos alifaticos de longitud variable que existen en un
estado de agregacion en suspension y estan rodeados y estabilizados por
resinas (agentes peptizantes). (Pineda, Boll y Mesta 2002), (Alayon 2004).
En general, se considera que la estructura de los asfaltenos consiste en un
nicleo aroméatico condensado con cadenas alquilicas laterales y
heterodtomos incorporados en muchas de las estructuras ciclicas; el sistema
aromatico condensado puede tener desde 4 hasta 20 anillos bencénicos.

(Delgado 2006).

Hay dos diferentes visiones acerca de la estructura molecular de los
asfaltenos, segun la primera vision (A) los asfaltenos tienen un gran y unico
corazon poli-ciclico aromatico, con cadenas alifaticas unidas a la periferia.
La segunda vision (B) coloca a los asfaltenos teniendo maltiples corazones
poli-ciclicos eslabonados por puentes alifaticos (sulfuros, esteres, etc.). La
segunda vision es mas aceptada entre los investigadores ya que es consona
con la mayoria de las propiedades fisicas y quimicas observadas en las

moléculas de asfaltenos. (Ledn y Kumar 2005).

H

|
|

A -

Figura 8. Representacion de las dos diferentes estructuras supuestas para los
asfaltenos.
Fuente: Ledn y Manoj 2005.
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Los asfaltenos son considerados los responsables de muchos problemas en
los procesos de mejoramiento en las refinerias, debido a que ellos al
calentarse se descomponen, espuman Yy expanden para dejar residuos
carbonosos (coque) y lodos en los procesos cataliticos y debido a esto
causan severa desactivacion de los catalizadores. En el caso de los procesos
que trabajan bajo el concepto de craqueo de hidrocarburos como
viscorreduccion, hay que considerar que los asfaltenos tienen la capacidad
de agregarse, lo cual minimiza la interaccion molecular con otras
moléculas, este factor limita la severidad del proceso. Es por ello que su
conversién en procesos de mejoramiento de crudos pesados y residuales es
de suma importancia y tema de este proyecto de tesis. En la figura 8 se
pueden observar algunas estructuras moleculares promedio de asfaltenos

que podrian convertirse a combustibles de valor comercial elevado.

(a) (b)

Figura 9. Estructura molecular promedio de algunos asfaltenos.
Fuente: Alayon 2004.
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Propiedades de los hidrocarburos

La mayor parte de los productos de origen petrolifero son mezclas méas o
menos sencillas en el caso de los gases, pero muy complejas al tratarse de
fracciones liquidas. Estas tienen caracteristicas y propiedades fisicas y
quimicas de acuerdo al crudo de procedencia que nos permiten distinguir y
apreciar unos de otros. Entre las principales caracteristicas que definen la

calidad de estas fracciones del crudo estan:

Gravedad API

La densidad y la gravedad especifica de un crudo son las propiedades que
encuentran mayor uso en la industria como evaluacién preliminar para
caracterizar un crudo. La densidad es la relacion entre el peso de un
determinado volumen de muestra a una temperatura t y el peso del mismo
volumen de agua a una temperatura determinada y tiene dimensiones de
gramo por centimetro. Por otro lado la gravedad especifica es el cociente de
la masa de un volumen de sustancia entre la masa del mismo volumen de
agua, ambas medidas a la misma temperatura. La temperatura estdndar para
la medicion de la gravedad especifica en la industria petrolera es por
convencion 60 °F. (15,6 °C). Uno de los parametros de refineria para el
manejo de crudos y de sus fracciones pesadas, son los grados API
(American Petroleum Institute), esta, se encuentra relacionada directamente

con la densidad y la gravedad especifica mediante la ecuacion:

" APT = 1415 —131.5

IESEy.

60~ F J

Donde °API es grados API (adimensional) y P.esp. es peso especifico del

crudo (adimensional). (Speight 1999).
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La gravedad °API no es una propiedad lineal y, por esto, no puede ser
promediada. Por ejemplo, cuando son mezclados un barril de crudo 20
°API con otro barril de 30 °API no se generan 2 barriles de crudo 25 °API.

Por su parte, la gravedad especifica si puede ser promediada.

La clasificacion de crudos por rango de gravedad °API utilizada en la

industria venezolana de los hidrocarburos, a 15,6 °C (60 °F) es como sigue:

e Extrapesados, menos de 16°

e Pesados, menos de 21,9°

e Medianos 22,0 — 29,9°
e Livianos 30° - y mas.

(Barberii, E. 1985)

Valor P

Es un parametro que indica estabilidad del residuo de vacio, y se define
como la relacion entre la capacidad de peptizacion y floculacion
(precipitacion) de un sistema conformado por asfaltenos y maltenos. El
poder de peptizacion se define como la capacidad que posee un medio
aceitoso para mantener los asfaltenos suspendidos vy, la relacion de
floculacion es la cantidad minima de hidrocarburos aromaticos que
permiten que los asfaltenos permanezcan disueltos en el medio que los
rodea. Como valor minimo de estabilidad se acepta 1.15, el valor P se

calcula por medio de la siguiente ecuacion:

Vp=1+VceT

Donde Vpes el valor Py Vceres el volumen de cetano en ml.
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Este valor se determina, mediante la adicion de cantidades iguales de cetano
a un gramo de residuo hasta que precipiten los asfaltenos. EI modelaje de
este parametro, puede ser aproximado por medio de la representacion de
tres pseudocomponentes, aromaticos, asfaltenos y parafinas, en este ultimo,

parafinas, olefinas y diolefinas. (Parviz y Thomas s.f.).

Viscosidad

Es una magnitud fisica que mide la resistencia interna al flujo de un fluido,
resistencia producto del frotamiento de las moléculas que se deslizan unas
contra otras. La inversa de la viscosidad es la fluidez. La viscosidad es un
pardmetro que influye en la potencial emisidn de contaminantes dado que es

una determinante en las condiciones de combustién.

La magnitud de la viscosidad depende de la conformacién quimica del
crudo, de manera que a mayor proporcion de fracciones ligeras, menor es la
viscosidad. Este valor depende ademés de la temperatura ambiente, de
forma que cuanto menor resulta ésta, mas viscoso es un crudo. Existen
diversas unidades para definir la viscosidad, siendo las mas utilizadas las

descritas a continuacion:

1. Viscosidad absoluta: Representa la viscosidad dinamica del liquido y
es medida por el tiempo que tarda en fluir a través de un tubo capilar a una
determinada temperatura. Sus unidades son el poise 0 centipoise

(gr/SegCm).

2. Viscosidad cinematica: Representa la caracteristica propia del
liguido desechando las fuerzas que genera su movimiento, obteniéndose a
traves del cociente entre la viscosidad absoluta y la densidad del producto

en cuestion. Su unidad es el Stoke o centistoke (cm?/seg). (Speight 1999).
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V50

Este es un parametro, que se calcula con la finalidad de linealizar la
viscosidad cinematica del producto, esto se debe, a que la viscosidad no
presenta un comportamiento lineal, y, por lo tanto, al momento de sumar
viscosidades ocurre el problema de la suma de una variable que no es lineal,
entonces, al linealizar la viscosidad, se pueden sumar las viscosidades de
distintas fracciones del crudo. La ecuacién que se utiliza para este célculo
es la siguiente:

T, +273)
|

750=102+33 5x1g[lg(v + 0.85) + 115x1g -
LY F.

Donde V50 es la viscosidad V50 (adimensional), v es la viscosidad
cinematica en ¢St y T, es la temperatura a la que fue determinada la

viscosidad cinematica en °C.
Factor de caracterizacion (Ky)

Se basa en la familia de hidrocarburos predominante en el crudo; bajo este
concepto se les identifica como de base parafinica, intermedia y nafténica
El factor de caracterizacion es una relacion entre el punto de ebullicion y la

gravedad especifica:

Donde Ty es el cubo del punto de ebullicion promedio, en grados Rankine
(°R), y d es la gravedad especifica a 15,6 °C. (60 °F).

Este factor de correlacion fue desarrollado por Universal Oil Products
(UOP) por lo que es conocido como factor UOP (identificado como k), que

para los crudos de base parafinica fluctda entre 12.15 y 12.9, mientras que

21



Capitulo 11 Marco Teorico

los intermedios se sitlan entre 11.5 y 12.1. Finalmente los nafténicos
presentan un rango entre 10.5 y 11.5. En adicién, si el factor de
caracterizaciéon esta sobre 12, el combustible liquido o producto podria,
debido a su naturaleza parafinica, esperarse que forme depdsitos de cera

durante el almacenaje. (Gary y Handwerk 2001). (Speight 1999).

Carbon Conradson (CCo) o Residuo de Micro Carbdén

Los productos del petroleo son mezclas de muchos compuestos los cuales
difieren ampliamente en sus propiedades fisicas y quimicas. Algunos de
esos compuestos, pueden ser vaporizados en ausencia de aire a presion
atmosférica sin dejar un residuo apreciable. Otros compuestos no volatiles,
dejan residuos carbonosos cuando una destilacidn destructiva es llevada a
cabo, este residuo, dejado por los compuestos no volatiles es el Ilamado

residuo de carbon.

El residuo de carbdn, es una propiedad que puede ser relacionada con la
gravedad API del crudo y con la familia de hidrocarburos predominante en
el crudo; bajo este concepto se les identifica como de base parafinica,
asfaltica y nafténica; de hecho, su presencia es indicativo de lo pesado que
puede ser el crudo y de su tendencia a producir gasolina. Los productos de
base parafinica producen poco residuo de carbon, generalmente en el rango
de 0.01 hasta 0.5 %. Los productos de base asfaltica y nafténica producen

residuo en el rango de 0.1 hasta 30 %.

Existen dos métodos para determinar el residuo de carbdn, el método
Conradson (ASTM D-189) y el Ramsbotton (ASTM D-524). Ambos, son
aplicables a la porcidn no volatil del petroleo y de sus productos. El residuo
de micro carbon, es una medidad de la capacidad que posee un crudo para

generar coque. (Petroleum Laboratory Testing and Operations 1997).
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Contenido de metales

Los heteroatomos (nitrégeno, oxigeno, azufre y metales) son encontrados en
cada crudo y las concentraciones deben ser reducidas para convertir al
petréleo en combustibles para el transporte. La razén es que si el nitrogeno
y el azufre estan presentes en el combustible final durante la combustidn, se
forman Oxidos de nitrogeno (NOx) y oOxidos de azufre (SOx)
respectivamente. Ademas los metales en la forma de sales o como
componentes 6rganometéalicos (tales como porfirinas), afectan adversamente
muchos procesos de mejoramiento, en la refinacion envenenan catalizadores

y en la combustién causan depoésitos. (Speight 1999)

El contenido de metales en el crudo puede variar desde unas pocas partes
por millon hasta mas de 1000 ppm vy, a pesar de su relativa baja
concentracion, son de considerable importancia. Cantidades minimas de
algunos de estos metales (niquel, vanadio y cobre) pueden afectar
severamente las actividades de los catalizadores y resultar en un producto
de menor valor. El contenido de metales puede ser reducido por extraccién
con solvente con propano o solventes similares, asi estos son precipitados

junto con los asfaltenos y resinas. (Gary y Handwerk 2001).

Contenido de ceniza

Estos experimentos son llevados a cabo para determinar la cantidad de
ceniza formada a partir de materiales presentes en combustibles y
lubricantes del petrdleo. Este sencillo ensayo (ASTM D482) es llevado a
cabo en combustibles y lubricante sin aditivos para detectar contaminacion
por materia inorganica, tales como herrumbre, arena, o sales metalicas.
Estos contaminantes pueden raer superficies metalicas, y en el caso de los

combustibles, tapona las boquillas de inyeccion y forma depositos.
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Destilacion simulada

Se denomina destilacion simulada, al conjunto de métodos que utilizan la
técnica de cromatografia de gases para la determinacion del intervalo y
distribucion de puntos de ebullicion de los hidrocarburos. Los métodos de
destilacion simulada, se fundamentan en la separacion cromatografica de
los hidrocarburos en el orden de sus puntos de ebullicién, cuando se usa una
columna empacada o impregnada con una fase liquida no polar y, se ejecuta
un programa lineal de incremento de la temperatura del horno del equipo,
permitiendo obtener el porcentaje en peso de producto existente en el rango
de temperatura del mismo. Este ensayo se lleva a cabo bajo las normas
ASTM D-4018, D-2887 y D-5307 segun el tipo de muestra y el fin de su
estudio. Este método cubre el procedimiento para la destilacion de crudo
estabilizado de petrdleo hasta una temperatura equivalente atmosférica final
de 400 °C., empleando una columna fraccionada de 14 a 18 platos tedricos
operando a un reflujo de 5:1. La informacion suministrada permite construir

un grafico de temperatura versus porcentaje masico destilado.

Presién de Vapor Reid

La presiéon de vapor Reid, (RVP) por sus siglas in inglés, es un ensayo
llevado a cabo en gasolinas para asegurar que el producto vaporizara
cuando es requerido. Se define como la presién de vapor de un producto
determinado en un volumen de aire cuatro veces superior al volumen del
liguido a 100 °F. Indica la tendencia a la vaporizacion de una gasolina a
motor, asi como los peligros de explosion y vaporizacion. La RVP esta
directamente relacionada con la temperatura. Por esta razén, los refinadores
ajustan la presion de vapor convenientemente a la estacion del afio para el

caso de paises con cuatro estaciones.
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Faja Petrolifera del Orinoco (F.P.O.)

La gradual declinacidn de las reservas de crudos livianos y medianos en el
mundo, ha hecho que la industria petrolera este cada dia mas interesada en
los crudos pesados, extrapesados y bituminosos, debido a que estos
conforman aproximadamente un 70% de los recursos de petrdleo totales del
mundo, que oscilan entre 9 y 13 billones de barriles. (Alboudware et al.

2006).

Total de reservas de petroleo del mundo

Petroleo convencional Petréleo pesado
30%

Figura 10. Total de reservas de petroleo del mundo.

Fuente: Alboudware, H. y otros 2006.

En Venezuela la declinacion ineludible de produccion de los yacimientos de
petréleo convencional y su futura incapacidad para soportar el desarrollo
del pais forzaran la explotacidn de crudos pesados (CP), extrapesados (XP)
y bituminosos. Los reservorios de (CP) y (XP) en Venezuela estan ubicados
unos al oeste (Lago de Maracaibo) pero en su gran mayoria al este, al norte
del Rio Orinoco. Estos ultimos estan ubicados en la Faja Petrolifera del
Orinoco (F.P.0.) con 1,5 billones de barriles de petréleo original en sitio
(POES). (Alboudware et al. 2006), y consisten basicamente de crudo

extrapesado, es decir, de crudo de menos de 10° API. (Mommer 2004).
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La Faja Petrolifera del Orinoco es como una gran masa rocosa de
sedimentos de la era terciaria, contra el escudo de Guayana, una trampa
inmensa de petroleo que migro del norte del centro de la cuenca y se
acumulé por causas de naturaleza estratigrafica y se considera la
acumulacion de petroleo movible mas importante del mundo. Otras
acumulaciones gigantes son las Arenas de Athabasca en Canada (3 billones
de barriles de bitumen en sitio), las “lutitas petroliferas” de Wyoming,
Utah y Colorado en los EE.UU. y las acumulaciones similares que puedan

encontrarse en China, Estonia, Brasil y otros paises. (Clark 2007).

Estas acumulaciones que pudieran competir con la Faja Petrolifera del
Orinoco, tienen la caracteristica que los hidrocarburos que contienen no
fluyen en forma natural, desde los yacimientos hacia los pozos, por lo que
en la mayoria de los casos tienen que ser explotados utilizando practicas de
mineria o procesos de “recuperacion asistida” y fisicos dentro o fuera del
yacimiento. (Barberii, E. 1985). En otras palabras, es mas costosa su
produccidén, mientras que los crudos pesados venezolanos ubicados en la
Faja Petrolifera del Orinoco, pueden mediante la implementacion de
nuevas tecnologias favorecer las condiciones dentro de los yacimientos para
su extraccion por medios naturales. Valga aclarar que los depdsitos en las
“lutitas” no son de petroleo propiamente dichos, son mezclas de kerdgeno y
rocas compuestas de arena, arcilla y carbonato de calcio. Por estas y otras
razones podemos entonces especificar los factores que le dan a la Faja

Petrolifera del Orinoco, su extraordinaria importancia:

1. Las reservas de petroleos pesados, extrapesados Yy bitumenes
estan alrededor de 1.5 billones de barriles de petrdleo en sitio y estas
reservas son solo comparables en magnitud con las reservas de

crudos medianos y livianos en el golfo pérsico.
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2. Aunque el petréleo es pesado y extrapesado, por los medios hoy
conocidos podria extraerse (18-20) % del volumen en sitio (270-300)
mil millones de barriles. Esta cifra serd& mejor apreciada cuando se
compara con los 46.421 millones de barriles de crudo de todo tipo

producidos en Venezuela durante setenta y siete afios (1917 — 1994).

3. En afios anteriores, por el alto costo de produccion, el petréleo de La
Faja Petrolifera del Orinoco no podia competir con fuentes
convencionales. Hoy, dada el alza continua de precios en el mercado
petrolero mundial, la explotacion en masa se vislumbra mas y mas

econdémica y lucrativa a corto plazo.
Ubicacion Geogréfica

La Faja Petrolifera del Orinoco es la region situada en el extremo sur de
la cuenca oriental, comprendida entre el norte del rio Orinoco y las
porciones meridionales de los estados Guarico, Anzoategui, Monagas, y del
Territorio Federal Delta Amacuro. Geoldgicamente es la parte sur de la
cuenca de Maturin o de oriente y, geograficamente se le ha dado el nombre
de F.P.O. porque en parte su limite sur corre a lo largo y cercano al rio
Orinoco. La F.P.O. posee una extension de 55.314 km?, con un 4rea saturada
de hidrocarburos de 13.600 km?, mientras que su area actual de explotacion
es de 11.593 km?., tiene mas de 600 Km. de este a oeste y el ancho nunca
tiene mas de 100 Km. Se extiende desde la poblacién de Tucupita en el
territorio Federal Delta Amacuro en el este hasta el sureste de la ciudad de
Calabozo en Guarico por el oeste. Posee cuatro campos productores Boyaca
(antes Machete), Junin (antes Zuata), Ayacucho (antes Hamaca), y Carabobo
(antes Cerro Negro), que se subdividen en 27 bloques (18.220 km?) de 500

Km? cada uno aproximadamente. (Pottelld y Quiroz 2006).
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El area de la F.P.O. esta préacticamente despoblada, apoyandose en las
ciudades vecinas de El Tigre, Anaco, Maturin y Ciudad Bolivar, por lo que
un desarrollo de produccion de varios millones de barriles diarios requerira
del disefio de una infraestructura poblacional y de servicios mas soélida,
como ocurri6 con el desarrollo de la costa Bolivar y del Lago de
Maracaibo que para llegar a desarrollar tres millones de barriles
diarios, tuvo que apoyarse en una ciudad como Maracaibo y poblaciones
como Cabimas, Ciudad Ojeda, Lagunillas y Bachaquero, asi como del

desarrollo de campos petroleros de grandes dimensiones como Tia Juana y

Lagunillas.

Figura 11. Representacion espacial de la Faja Petrolifera del Orinoco.
Fuente: Talwani 2002.

28



Capitulo 11 Marco Teorico

Las reservas de petroleo original en sitio (POES) de la F.P.O., segun
PDVSA, alcanzan hasta ahora 1,36 billones de barriles que se reparten entre
los cuatro campos y 27 blogques de la siguiente manera: el campo Carabobo
(antes Cerro Negro) con cuatro (4) bloques y reservas estimadas en 227.000
millones de barriles, Boyaca (antes Machete) con seis (6) bloques y 489.000
millones de barriles, Junin (antes Zuata), con diez (10) bloques y 557.000
millones de barriles y Ayacucho (antes Hamaca), con siete (7) bloques y
87.000 millones de barriles, teniendo un potencial ain mayor de produccion
si se explorase en su totalidad y confirmase todas las investigaciones
recientes hechas sobre esta zona de relativa importancia en la produccion

petrolifera actual y futura. (Pottelld y Quiroz 2006).

AREA TOTAL FAJA: 55.314

AREA ACTUAL EN EXPLOTACION: 11.593
AREA A CUANTIFICAR: 18.220

AREA REMANENTE: (Parque
Nacional y Areas Reservadas) 25.501

RioOrinoco MMMBLS
m— 557 87 21 1360

Figura 12. Bloques divisorios de los cuatro campos petroliferos.

(Cifras en millardos de barriles).

Fuente: (Pottelld y Quiroz 2006).
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Procesos de conversion térmicos de residuos de vacio

Viscorreducion.

La viscorreduccion es una forma relativamente suave de craqueo térmico no
catalitico, en fase liquida, que rebaja el punto de goteo de los residuos
parafinicos y reduce bastante la viscosidad de la carga a la par que su punto
de ebullicion. A pesar de lo anterior, el reducido grado en que ésta se realiza
y, la escasa calidad de los productos obtenidos, no alteran de manera

significativa la estructura de la refineria donde se instale.

Propdsito y Principios

Su propdsito esencial es reducir la viscosidad de las fracciones pesadas e
incrementar el rendimiento en destilados medios que seran la base de la
formulacién de fueldleo y bunker. Considerando que cuando el residuo de
vacio se formula directamente al fuel6leo comercial, para cumplir las
especificaciones de viscosidad, se necesita incorporar a la mezcla
importantes cantidades de diluyentes (normalmente kerosene o gaséleo de
alto valor), este proceso nos permite ahorrar estos diluyentes convirtiendo
residuo atmosférico o de vacio en gas, nafta, destilados y un fondo, cuya

viscosidad es sensiblemente inferior a la de la carga. (Canales 2004).

Materias primas y productos

Puede alimentarse con diferentes residuos de alta viscosidad: atmosférico,
de vacio 500 °C+, gaséleo de vacio, con gravedades API de entre 4 y 6.
Como no esta implicado el uso de catalizadores en el proceso de craqueo
térmico, la calidad de la alimentacion en términos de metal y azufre no es
critica. Una pequefia cantidad de gas es generada y una gran cantidad de

gasolina, ademas de gasoil y kerosene.
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Descripcion del proceso

La alimentacion es bombeada a través del tren de precalentamiento hasta
alcanzar 450 °C antes de entrar al horno, donde el residuo es calentado
hasta la temperatura de craqueo requerida; (aditivos pueden ayudar a
reducir los depositos de coque en los tubos del horno). El efluente del horno
es enviado al tambor “soaker” donde se mantiene a temperaturas de unos
480 -515 °C y presion de aproximadamente 130 psi durante cortos tiempos
de residencia para evitar polimerizacion y reacciones de coquizacion
(Speight 1999). Aqui toma lugar la mayor parte del craqueo térmico y por

supuesto la reduccion de viscosidad bajo condiciones controladas.

Estas condiciones son relativamente suaves y convierten en fracciones
destiladas aproximadamente del 10 al 15% de la alimentacion (dependiendo
de las caracteristicas de esta y de la severidad de la operacion), esto
mediante la ruptura de los enlaces carbono-carbono tipo puente que
permiten liberar los sistemas policondensados aromaticos originalmente
unidos entre si, formando agregados moleculares, lograndose como
resultado un aumento de la gravedad APl vy, consecuentemente una
disminucion significativa de la viscosidad. Esta es la razon que justifica el

nombre de viscorreducion para esta unidad. (Canales 2004).

El efluente del tambor “soaker” es mezclado con otro de reciclo frio, con lo
que se congelan las reacciones de craqueo, posteriormente es enviado a un
fraccionador para recuperar los componentes livianos, (Los componentes
livianos son fraccionados para generar gas, gasolina y gasoil) y retirar el
residuo craqueado por el fondo. El residuo liquido del viscorreductor es
despojado con vapor en el fondo del fraccionador y bombeado a través del

circuito de enfriamiento hasta el limite de bateria.
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En general las principales reacciones que ocurren durante la operacion de

viscorreducion son:

1. Craqueo de las cadenas laterales unidas a los anillos cicloparafinicos
0 aromaticos para removerlas totalmente o en un punto cercano al

anillo acortandolas hacia grupos metilicos o etilicos.

2. Craqueo de las resinas hacia hidrocarburos ligeros (primeramente

olefinas) y componentes los cuales derivan hacia asfaltenos.

3. A temperaturas por encima de 480 °C, hay craqueo de anillos

naftenicos.

El factor mas importante para controlar la severidad del craqueo siempre
deberia ser la viscosidad y estabilidad del residuo viscorreducido
alimentado a la formulacion de fueléleo. Un incremento en la temperatura o
tiempo de residencia conduce a un aumento en la severidad. Mayor
severidad produce mas alto rendimiento en destilados, y al mismo tiempo
un residuo de menor viscosidad. Sin embargo cuanto mayor es la severidad
el fueldleo es mas inestable y propenso a la formacion de lodos y
sedimentos durante el almacenamiento por lo que la maxima conversion

térmica es aproximadamente 20% de la alimentacidn.

Posibles reacciones quimicas

En el proceso la carga se deshidrogena para dar olefinas, asi como
también puede ocurrir la aromatizacion de las estructuras naftenicas de las
moléculas del sistema de reaccion, de esta forma se propone una reaccion

que pueda representar el proceso de viscorreducion.

R-P-R" ------- >R”-PH + R'-H
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Donde R y R” son unidades policondensadas que estan unidas por un puente
alifatico P. El proceso de Viscorreduccion implica que parte de la molécula,
por ejemplo el fragmento R, se deshidrogena, transformandose en R™".
Luego, el hidrégeno liberado de este proceso es absorbido por R y R”"-P
para dar R"-H y R""-PH, respectivamente, donde R’-H puede ser una
olefina. Este mecanismo sugiere que el rendimiento de este proceso es
funcion de la cantidad de moléculas del tipo R-P-R” existentes en la carga
y de la naturaleza del puente P. Si el puente P (cadena alifatica) es corto,

entonces, serd poco reactivo ante el proceso de viscorreduccion.
Tipos de Viscorreduccion

Existen dos tipos de operacion para la viscorreduccion: “craqueo en el
horno o serpentin” y “craqueo en camara”. EI primero emplea temperaturas
més altas en la salida del horno (470-500°C) y el tiempo de reaccién varia
entre 1 y 3 minutos; mientras que el “craqueo en camara” reduce la
temperatura de salida del horno a 430-440 °C, pero con mayores tiempos de

permanencia. Los rendimientos en productos y propiedades son similares.
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Figura 13: Esquema de viscorreduccion con cdmara.
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Coquizacién

La coquizacion es una forma enérgica de craqueo térmico utilizada para
obtener gasolina de destilacion directa (nafta de coquizacion) y diversas
fracciones de destilacion intermedia. Desde el punto de vista de una
reaccidn quimica, la coquizacion es una tecnologia basada en el rechazo de
carbén y puede considerarse como un proceso de craqueo térmico severo

en el cual uno de los productos finales es el coque.

Proposito y principios

El “fondo de barril” se ha vuelto un gran problema para muchas refinerias
debido a que cada vez mas petréleo pesado esta siendo procesado y el
mercado por combustibles residuales del petrdleo ha ido mermando.
Historicamente, los combustibles residuales del petréleo pesado habian sido
quemados para producir energia eléctrica y suplir las necesidades de energia
de la industria pesada, pero restricciones ambientales mas severas han

causado que muchos de estos usuarios cambien a gas natural. (Gary 2001).

Materias primas y productos

Siendo la coquizacion un proceso térmico no catalitico, la calidad de la
carga, medida por el contenido de azufre, metales y carbon conradson, no es
critica, por lo que se emplea preferentemente para tratar aquellas corrientes
que debido a su alta proporcion en contaminantes no pueden ser
manipulados por los procesos cataliticos. Esto permite una gran
flexibilidad; residuos, atmosférico o de vacio, asfalto, aceite de pizarra, gas
de aromaticos, o alquitran de carbdn, pueden utilizarse mientras se produce
coque combustible como subproducto. Por otro lado los productos de la

coquizacion son: gas de refineria, GLP, nafta y gasoleos, ligero y pesado.
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Procesos de coquizacion

Se han disefiado tres tipos de procesos de coquizacion:
1. Retardada
2. Fluida
3. “Flexicoquing”

A continuacion se describe al mas conocido y difundido de los tres.

Coquizacién Retardada

En las primeras refinerias el craqueo térmico producia depdsitos
indeseables de coque en los calentadores; luego se encontré que los
calentadores podian disefiarse para alcanzar temperaturas por encima del
punto de coquizacidn de los productos residuales sin formacion significante
de coque en los mismos, lo que requeria de altas velocidades de flujo.
Mediante un tambor compensador aislado en el efluente calefactor se
conseguia un tiempo suficiente para que la coquizacion tuviera lugar antes
del proceso siguiente y de esto proviene el término de coquizacion

retardada.

Descripcion del proceso

En la coquizacion retardada, primero se carga el material en un fraccionador
para separar los hidrocarburos mas ligeros y después se combina con el
petroleo pesado reciclado. EI material pesado pasa al horno de
calentamiento y se calienta hasta altas temperaturas (482-500 °C) y a bajas
presiones para evitar la coquizacion prematura en los tubos del calentador,
produciendo asi una vaporizacién parcial y un craqueo suave. La mezcla de
liguido y vapor se bombea desde el calentador a uno 0 mas tambores de

coque, grandes depositos aislados termicamente, donde el material caliente
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permanece aproximadamente 24 horas (retardo) a bajas presiones hasta que
se descompone en productos mas ligeros. Cuando el coque alcanza una
altura de seguridad en un tambor, el flujo se desvia a otro tambor que se
mantiene caliente y en reserva para lograr la continuidad de la operacion.

(Kraus s.f.).

Es decir, que el proceso se lleva a cabo en ciclos, cada ciclo dura lo que
tarda cada tambor de coque en llenarse. A medida que se llenan los
tambores el vapor procedente de estos se devuelve a la base del
fraccionador para separar el gas, la nafta y los gasoleos, y reciclar los
hidrocarburos méas pesados a través del horno. Al tambor lleno se inyecta
vapor para arrastrar los hidrocarburos atrapados en el coque formado, se
enfria mediante inyeccion de agua y se des-coquiza hidraulicamente
mediante un sistema que utiliza agua a alta presion (1000 bar) proyectada
desde un cortador rotativo o mecanicamente por medio de un tornillo sin fin

que asciende desde el fondo del tambor. (Gary 2001).
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Figura 14: Diagrama simplificado de coquizacién retardada.
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Nuevas tecnologias de mejoramiento y conversion de crudos

Bioconversion

La Bioconversion es un nuevo proceso para el mejoramiento del crudo
pesado, extrapesado o bitumen creado en el instituto de estudios avanzados
(IDEA) que consiste en la adicion de un biocatalizador en el flujo del

hidrocarburo, que incluye los pasos de:

1. Seleccion del material biolégico para la preparacion del

biocatalizador;

2. Dispersién del biocatalizador en el flujo de petréleo crudo pesado,

extrapesado y/o bitumen; y

3. Someter a la mezcla de petroleo crudo y biocatalizador al proceso de
bioconversidn, separacion, recuperacién y subsiguiente proceso

térmico del crudo biotratado.

Esta nueva invencion provee un nuevo proceso para el mejoramiento del
crudo pesado, extrapesado o bitumen, a través de la conversion bioquimica
de este, producida por la adicion de un biocatalizador, el cual consiste del
uso de microorganismos vivos (bacterias u hongos) o sus extractos
enzimaticos. El proceso puede ser aplicado en la “cabeza del pozo” para
obtener un crudo mejorado que puede ser directamente comercializado, o
que puede ser enviado a un proceso térmico con ventajas adicionales, lo
cual permite incrementar la cantidad y calidad de los destilados y reducir el
correspondiente residuo de vacio. (Ledn, Cordova, Spartatus y Naranjo

2007).

El consorcio de microorganismos (biocatalizadores) actia catalizando
reacciones de oxidacion de los atomos de carbono aromaticos, debilitando

los enlaces carbono-carbono, entonces, si un proceso térmico es
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subsecuentemente incorporado, se flexibilizan las condiciones de

temperatura y presion del proceso.

A continuacion dos de los mecanismos de biooxidacion propuestos en la

literatura:

Primero la biooxidacion de naftaleno:

~Q— Ul Qo

CH,COCO0-

Figura 15. Biooxidacién de Naftaleno.
Fuente: R. Eaton (1992) J. Bacterial.

Y a continuacion el mecanismo de biooxidacion del pireno:

Mono-oxygenasa Oe dioxygenasa

OO OO Pireno
selte

OH OH

Figura 16. Biooxidacién Pireno.
Fuente: http;//umbbd.ahc.umn.edu
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Metas del mejoramiento bioldgico.

Las metas del mejoramiento bioldgico incluyen todas las actividades que
hacen que el petréleo sea mas facil de producir y transportar, asi como
también los cambios quimicos que incrementan el valor del mismo.
Diferentes reacciones que pueden cambiar las propiedades fisicas del

petréleo pesado y mejorar su viscosidad incluyen las siguientes:

1. Ruptura de enlaces internos de las moléculas de asfaltenos para
disminuir el peso molecular promedio.

2. Oxidar anillos aromaticos de moléculas grandes para modificar las
interacciones con otras moléculas y para inducir un reacomodo de
agregados para liberar moléculas atrapadas.

3. Ruptura de enlaces internos de resinas o aromaticos, asi induciendo
un menor peso molecular promedio, y

4. Ruptura de enlaces alifaticos.

La mejora biocatalitica de los crudos pesados, extra pesados y bitimenes
incluyen conversién de los asfaltenos, mejoras de la composicion y la
disminucion de residuos, hechos que favorecen el procesamiento aguas
abajo. Ademas de estas ventajas se suma el ahorro en energia de la
biotecnologia, gracias a que las condiciones de bioconversién son mas
ventajosas comparadas con la conversion convencional con hidrégeno,
debido a las bajas presiones de aire que esta requiere para mantener el
mejoramiento. Asi, el proceso de conversion bioquimica de esta tecnologia
permite la reduccion de costos del equipamiento y los costos de operacion,
derivados de las condiciones de altas temperaturas y altas presiones,
produciendo al mismo tiempo un crudo sintético ligero, con la ventaja de
que su composicion elemental en carbono e hidrégeno y su capacidad

calorifica se mantienen.
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Las emulsiones, hasta el tamafio de gota de un micron (1 um), permiten
mejorar el area interfacial de contacto, lo cual es necesario, debido a que la
tecnologia envuelve el uso de microorganismos o sus enzimas, las cuales
son solubles en agua. La proporcion crudo/agua de la emulsion, como rango
de trabajo para esta tecnologia va desde 30:70 hasta 70:30. (Leon, Cordova,

Spartatus y Naranjo 2007).

Lo anterior y la importancia de una buena distribucion de los cultivos
microbianos a través de todo el crudo, la disponibilidad adecuada de
nutrientes, (nitrogeno, fosforo, etc.), condiciones de temperatura, presion,
pH y salinidad hacen de esta tecnologia un proceso exitoso. Por otro lado la
bioconversion debe considerar las limitaciones técnicas de los
biocatalizadores, el volumen de agua requerido y los problemas de
transferencia de masa tanto de las cepas o consorcios, asi como de sus

enzimas.

La figura 17 es una representacion simplificada de las configuraciones de
este proceso tecnoldgico, y se entiende que estos procesos pueden ser

llevados a cabo con variaciones de los pasos y con diferentes equipos.

Explicacién:

El petroleo pesado, extra-pesado o bitumen (1) es dispersado en fase acuosa
de microorganismos y/o sus enzimas (2) y pasa hacia el reactor de
biotratamiento en el cual la bioconversion y subsecuente separacion del
crudo biotratado (3) ocurre. Finalmente, y después que la dispersion es
separada, el crudo biotratado es sometido a tratamiento térmico (4) para

producir crudo mejorado.
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Figura 17. Esquema simplificado del proceso de Bioconversidn.

A continuacion (fig. 18) un modelo mas elaborado de una posible
configuracion de integracion con mezcladores estaticos, bioconvertidor y
rompedor de emulsiones antes de pasar a procesos de refineria.
Posteriormente se observa el punto sugerido para el proceso

Vapoconversion.
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Figura 18 Esquema del proceso de Bioconversion.
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Condiciones del Proceso

Las condiciones bioquimicas de conversidn segun esta tecnologia incluyen:
Una temperatura preferiblemente en un rango de 30 a 60 °C.; una presion
menor o igual que 150 psi, un tiempo de reaccion de 3 a 72 horas
(bioconvertidor) dependiendo de la severidad del tratamiento deseado y
bajo condiciones aerdbicas. En una segunda etapa, y después de separado el
crudo biotratado, este es sometido a un proceso térmico con las siguientes
caracteristicas: temperatura de 350 a 470 °C., y un tiempo de reaccion de 1

a 4 horas dependiendo de la severidad del proceso. (Vladimir et al. 2007).

Tabla 1. Variables de operacion del proceso BIOCONVERSION.
Fuente: (Ledn, Cordova, Spartatus y Naranjo 2007).

Variables de operacién Valores tipicos

Temperaturas (°C) 30-60
Presiones (psi) 15-75
Tiempo de reaccion (h) 3-72
Temperaturas (°C) 350-470
Tiempo de reaccién (h) 1-4

Vapoconversion (VPC)

El proceso Vapoconversion (VPC) es una nueva tecnologia desarrollada por
PDVSA-INTEVEP para convertir crudos pesados y extra-pesados en los
campos de produccién en crudo mejorado transportable, eliminando el uso
de crudo liviano como diluente. Ademas este proceso puede también ser
utilizado en las refinerias para incrementar la conversion en unidades de
viscorreduccidn existentes sin que los productos de fondo no convertidos
pierdan estabilidad, lo cual es uno de los principales problemas de el

proceso viscorreduccion.
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El proceso Vapoconversion se puede considerar como una Viscorreduccion
catalitica que constituye una alternativa para la conversion de residuales y
mejoramiento de crudos pesados y extrapesados generando naftas, kerosene,
diesel y destilados medios de buena calidad. El proceso se basa en una
reaccion de vapocraqueo catalitico, que como su nombre lo indica utiliza
vapor de agua ademas de catalizadores ultradispersos bifuncionales y se

caracteriza por temperaturas moderadas y bajas presiones.

Esta tecnologia también llamada Vapocraqueo catalitico, se puede definir
como un proceso de conversiéon moderada de residuos de destilacion
atmosférica o de vacio y de crudos pesados, en el cual la generacion de
hidrogeno se realiza a bajas presiones a través de, probablemente, la
disociacion catalitica del agua o por medio de la deshidrogenacién de la

misma carga.

Esta generacion de hidrégeno es mucho menor que la obtenida cuando se
usa un proceso de hidroconversion profunda bajo una alta presién parcial de
hidrégeno. Sin embargo, es suficientemente alta para saturar los radicales
libres, formados dentro del proceso térmico, los que normalmente inducen
las reacciones de condensacién que forman grandes asfaltenos y causan
problemas de estabilidad. Con esta incorporacion de hidrogeno se aumenta
la gravedad APl del crudo sintético producido al igual que su valor
comercial mientras se mantiene la estabilidad del producto. (Marzin,

Pereira, Zacarias, y Rivas 1998).

La simplicidad del proceso, los bajos costos de capital de inversion y la
ausencia de subproductos sélidos permitiria la aplicacion de esta
tecnologia en mejoradores ya existentes (Cerro Negro, Petrozuata,
Ameriven y Sincor) donde se implementan esquemas de coquizacidn

retardada o en refinerias, donde el esquema es viscorreducion (refineria
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Isla), permitiendo un incremento en el nivel de conversién asi como una
ganancia en el rendimiento de combustibles comparada con las alcanzadas
por procesos similares tales como craqueo térmico, Hidrocraqueo,

coquizacion y viscorreduccion.

En la siguiente figura se indica en trazado grueso el nivel de transferencia
de hidrogeno que el proceso VAPOCONVERSION otorga para acercarse

mucho al de procesos de hidrocraqueo moderado.
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Figura 19. Niveles de transferencia de hidrégeno del proceso Vapoconversién.
Fuente: Pereira, Machin, Salerno, Cotte, Higuerey, Andriollo, Cordova, Zacarias,

Marzin y Rivas 1999.

La disminucién de la viscosidad del crudo y el no requerimiento de una
fuente de hidrégeno gaseoso permitira la localizacion de estas refinerias en
las cercanias del area de produccion, relajando sustancialmente el grado
APl del diluente necesario para su transporte asi como el volumen

necesario del mismo. (Marzin, Pereira, Zacariasy Rivas 1998).
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En la siguiente figura se esquematiza como repercute la disminucién de la
necesidad de crudo liviano como diluente en el transporte y movilidad del
crudo pesado y extrapesado en las adyacencias de la refineria y en su

posterior traslado hasta los muelles de embarque.

(JOSE)

*

[l

" —

e

T

A (Esquema Vapoconversion)

0
_"_F DILUENT

B (Esquema con diluente)
Figura 20. Tipos de esquemas de transporte de acuerdo a la existencia o no del
proceso de Vapoconversion en la refineria. En el caso B son necesarias grandes
cantidades de diluente.

Fuente: Pereira, Marzin, McGrath, Wheeler y Thompson 2007.
Se resuelve entonces una de las principales limitantes en la produccién de
crudos pesados y extrapesados en el este de Venezuela, como lo es la
disponibilidad de crudos medianos y ligeros para ser usados como
diluyentes para darle al crudo propiedades aceptables de transporte y hacer
posible el traslado del crudo a través de tuberias hasta los centros de

refinacion (Jose), ubicados al norte del estado Anzoategui.
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Suma de procesos

El empleo de vapor de agua, utilizada como fuente de hidrogeno vy, el uso de
catalizadores ultradispersos bifuncionales, permiten incrementar la
conversion del proceso térmico conocido como viscorreduccion y mantener
0 mejorar la estabilidad del residuo, dando como resultado productos de
mejor calidad gracias al rompimiento de los enlaces carbono-carbono por
via térmica y, en teoria, por hidrogenacion de la carga. Vapoconversion
(VPC) es una suma de varios procesos quimicos que ocurren en el sistema,

estos procesos son:

1. Rompimiento de los enlaces carbono-carbono por via térmica o

comunmente Illamado craqueo térmico. (thermal cracking).

2. Reformado catalitico selectivo con vapor de agua. (Catalytic

selective steam reforming).

3. Deshidrogenacion del hidrocarburo o generacién de olefinas.

4. Transferencia de hidrogeno.

Por ello se ha encontrado que vapoconversion tiene las caracteristicas de
varios procesos clasicos, como lo son: Hidrotratamiento (HDT),
viscorreduccion (VIS) e Hidrocragueo moderado (HCM). Sin embargo con
el que méas se asemeja es con viscorreduccion. La principal diferencia de
esta tecnologia con respecto a la tecnologia viscorreduccion es que
vapoconversion requiere la adicion de una cantidad moderada de vapor de
agua y la presencia de componentes cataliticos bifuncionales que estan
afladidos como aditivos quimicos y que permiten mantener o superar la

calidad de los productos craqueados térmicamente.
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Descripcion del probable mecanismo de reaccion de Vapoconversion.

El precursor catalitico es dispersado a condiciones de proceso en el residuo
atmosférico o de vacio mediante reaccion con sus componentes polares, esta
naturaleza polar de la mezcla resultante permite al catalizador migrar hacia
las moléculas méas polares y grandes de la alimentacion, entonces el proceso
comienza con el bien conocido mecanismo de craqueo térmico para
producir hidrocarburos bajo la forma de radicales libres (1), el catalizador,
el cual es producido y activado por calor en la presencia de agua, también
cataliza la disociacion del agua en radicales de hidrégeno y oxidrilo (2). El
mecanismo de reaccion de VPC reduce la tendencia a condensar mediante la
adicion de radicales de hidrogeno a los radicales libres de hidrocarburos
para minimizar la formacidn de componentes poli-condensados o reacciones

de condensacion (3).

Cragueo Térmico:
R-R.—R" +R" (1)

Disociacion Catalitica del Agua:

H,0—= ,2H* 4 0°

(2)

Saturacion de radicales libres organicos por radicales libres hidrogeno:

(R.R")+2H" = ., B _H, R -H (3)
Oxidacion:

R’ +20" —= 3 R _+CO, +H, (4
Condensacidn:

R ,R"—— R,-R,, R-R (3)

Figura 21. Probable mecanismo de reaccidon de VPC durante el craqueo térmico.
Fuente: Higuerey, 2001.
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Este catalizador también completa la desalquilacion de las estructuras
alquilaromaticas para formar aromaticos livianos, hidrégeno y diéxido de
carbono. Ademas, los radicales de oxigeno desde el agua saturan algunos
radicales libres de hidrocarburos para formar Oxidos de carbono, en su
mayoria dioxido de carbono debido a que el equilibrio termodinamico

favorece su formacidn a la temperatura de VPC (4).

Entre otras diferencias con el proceso térmico, los cambios moleculares del
proceso VPC involucran un freno a los procesos de deshidrogenacion,
debido a que el componente catalitico activa la conversién de
alquilaromaticos y reduce las reacciones térmicas de condensacion (5)
evitando con ello la formacion de asfaltenos. (Marzin, Pereira, Zacarias, y

Rivas 1998).

Esta secuencia de reaccion puede efectivamente terminar varias reacciones
indeseables de condensacion de asfaltenos (principales responsables de la
inestabilidad), y resulta en un producto de vapocragqueo catalitico con

menos contenido de asfaltenos que la tradicional viscorreduccion.

En cuanto a rendimiento a fracciones liquidas, el proceso VPC posee
ventajas netas que lo hacen incluso considerable para su combinacion con
otros de terminacion como coquizacion retardada. Los procesos térmicos
como viscorreduccion y coquizacidn retardada presentan las desventajas ya
sean de producir bajo rendimiento a destilados o bien una elevada
proporcién de solidos carbonosos, que amenazan con convertirse en
dificultades ambientales a mediano plazo de utilizarse masivamente estas
tecnologias en el pais. (Se calcula una produccion actual de 20000
toneladas métricas por dia de coque en las asociaciones de la Faja

Petrolifera del Orinoco).
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Detalle de la tecnologia

Los crudos pesados de la Faja Petrolifera del Orinoco, son crudos con
cierto grado de acidez (3mg de KOH/qg), y esto es consecuente y ventajoso

con las caracteristicas de esta tecnologia, a continuacidn la explicacion:

El proceso para preparar la emulsién catalitica comprende los pasos de:

1. Proveer una corriente de hidrocarburo acido con una acidez de al

menos 0.5 mg KOH/g.

2. Proveer una primera solucién de un metal alcalino en agua,

preferiblemente potasio, sodio 0 mezcla de estos.

3. Mezclar la corriente de hidrocarburo acido y la primera solucién para
al menos parcialmente neutralizar dicha corriente de hidrocarburo y
formar una mezcla sustancialmente homogénea, en donde él o los
metales alcalinos reaccionan con dicho hidrocarburo para formar una

sal organica alcalina.

4. Proveer una segunda solucion de un metal en agua, preferiblemente
del grupo VIII de los metales no nobles, preferiblemente niquel o
cobalto o un metal alcalinotérreo, preferiblemente calcio o magnesio,

0 mezcla de estos.

5. Mezclar la mezcla homogénea del punto tres y la segunda solucion

(punto cuatro) para proveer una emulsion catalitica.

Al ocurrir la reaccion entre la corriente de hidrocarburo acido y la primera
solucion, esta ualtima reacciona preferentemente con el acido naftenico
contenido en la corriente de hidrocarburo para formar una sal naftenica
alcalina. Esto ayuda a asegurar la incorporacién del metal alcalino en la

emulsidn catalitica final. (Pereira et al. 1999).
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La transferencia del metal alcalino hacia sal orgénica alcalina es deseable
debido a que el alcali aun en forma de hidroxido en la mezcla podria
reaccionar con el segundo metal en forma salina durante un posterior
mezclado y formar un indeseable oxido de metal tal como oxido de niquel
el cual afectaria adversamente el proceso total. Ademas, el remanente acido
es, en muchos casos, indeseable porque corroe los equipos aguas abajo. El
segundo metal en la segunda solucion es preferiblemente provisto en la
forma de un acetato, tal como acetato de niquel, por ejemplo. Durante el
paso de mezcla, la sal organica alcalina migra hacia la interface entre las
gotas de agua y la fase continua del crudo de la emulsién catalitica y actla
como un surfactante para asistir en mantener la estabilidad de la emulsion,
y ayuda a asegurar el suficientemente pequefio tamafio de gota el cual
asegura la buena dispersién de el segundo metal (que permanece disuelto

en las gotas de agua de la emulsion) en la alimentacidn.

El uso de la emulsién catalitica conteniendo los primeros y segundos
metales cataliticos sirve ventajosamente para aumentar la rapida
distribucion de los metales cataliticos a través de la alimentacion,
aproximando el sitio catalitico a la molécula para favorecer el proceso de
craqueo, esto debido a que cuando la emulsion catalitica y la alimentacion
son mezcladas, los metales cataliticos son substancialmente dispersados a
través de la alimentacién y se cree que las condiciones del vapor de
conversion entonces sirven para vaporizar el agua desde la emulsion para
proveer al menos algo de los requerimientos de vapor para el proceso Yy
también para resultar en muy finas particulas, en parte sélidas y en parte
disueltas, de los primeros y segundos metales catalizadores en cercano
contacto con la alimentacion, de este modo aumentando la deseada

conversion hacia productos mas ligeros. (Pereira, Marzin, et al. 1999).
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Se observa de lo anterior que los catalizadores utilizables para un proceso
de esta naturaleza no pueden ser aquellos de la literatura abierta y/o
propietaria que han sido investigados para el vaporeformado parcial de
Alquilaromaticos, ya que estos deben de ser resistentes a los contaminantes
como azufre o metales, presentes en estos crudos. Desde la perspectiva del
desarrollo de catalizadores para cualquier proceso de mejoramiento de
crudos pesados y extrapesados, una de las dificultades que se trata de
minimizar es la de las limitaciones de acceso a los sitios activos del
catalizador, que por razones de tamafio, presentan las macromoléculas a
convertir. Dichas moléculas son potenciales precursores de coque y, a
las condiciones de proceso, de no llegar prontamente hasta los sitios activos
del catalizador que aseguran su transformacion en productos livianos, se
convertirian progresivamente en productos méas densos, de naturaleza
asfalténica, que taponarian los poros del catalizador sélido haciendo

ineficaz su accion y produciendo coque. (Pereira, Machin et al. 1999).

Precisamente por esto las investigaciones inicialmente estuvieron centradas
en incrementar el diametro de poro de los solidos de mayor interés
catalitico. Sin embargo este paradigma fue réapidamente cambiado
utilizando una manera alterna y que ha resultado mas rapida y eficiente para
resolver esta problemética. Este modo alterno plantea que en lugar de la
molécula aproximarse al sitio catalitico resultaria mas eficiente que éste se
aproxime a ella, de alli el desarrollo de los catalizadores ultradispersos. La
ultradispersion de las fases activas es, bajo esta alternativa, requerida y su
desarrollo ha sido medular en vapoconversion. Cabe destacar que el envio
del sitio catalitico hacia la molécula a convertir solo es posible en procesos
de tipo “un solo paso” donde el catalizador es arrastrado por la carga

a convertir y sacado continuamente del reactor.
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Materias primas

La alimentacidn a ser tratada es cualquier corriente de petréleo pesado o su
residuo en donde la conversion a productos livianos mas valiosos es
deseada. Los crudos a ser tratados pueden ser por ejemplo: petréleos
pesados, extra-pesados, residuos de fraccion que tengan puntos de
ebullicion mayores de 500 °C., (residuo de vacio), o que tengan
significativas porciones con puntos de ebullicion mayores a 500 °C. y una
porcion adicional con puntos de ebullicion entre 350°-500° C. Crudos todos
ellos con elevados niveles de metales, nitrogeno y azufre que constituyen
venenos para catalizadores y diferentes equipos del proceso y, que deben ser
removidos al méximo. (Pereira, Marzin et al. 1999). EI recuadro siguiente
contiene caracteristicas de un residuo de vacio a ser tratado mediante este
proceso.

Tabla 2. Alimentacién conveniente para tratamiento Vapoconversion.

Fuente: Pereira, Marzin et al. 1999.

Residuo de Vacio. Contenido
Carbono. (% P/) 84.3
Hidrégeno. (% P) 10.6
Azufre. (% P) 2.8
Nitrogeno. (% P) 0.52
Metales. (PPM) 636
API. (Gravedad) 6
Asfaltenos. (% P) 11
Carbdn Conradson. (% P) 18.6
RV. 500 °C (% P) 95
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Esquema del proceso

La figura 22 es una representacion simplificada de las configuraciones de
este proceso tecnologico, y se entiende que estos procesos pueden ser

llevados a cabo con variaciones de los pasos y con diferentes equipos.

Gas y Gasolina

Fraccionador

Reactor

Separador
I de destilados

\Il — Gasoil Liviano

Alimentacion

Vapor
T Residuos
v Rccuperucu}n
— — — de Aditivo -
Reposicion de I
Aditivo

Figura 22. Esquema del proceso de Vapoconversion.

A continuacién (fig. 23) un modelo mé&s elaborado de una posible

configuracidn de integracién en una refineria:

[Esquema de planta con modificaciones para implementar el sistema}

Vapoconversion

Py
{FL
—
HINE
c
B
e
o
ANE
A
1ok
Hidrocarburos _ > o]
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E
R Y
R A
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v c s
A A A O
M K
o
s E Hacia
= R Co-productos Combustible
vanor Y Unidad de
- esalacio

2

DILUENTE
Unidad de \
Preparacion y
\ del catalizador /

Figura 23. Esquema de planta con modificaciones para implementar el sistema VPC.
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En la figura 23 puede observarse que a la alimentacidn se le inyecta vapor
de agua y los precursores cataliticos a presion atmosférica antes de entrar al
horno de precalentamiento. Los precursores cataliticos también podrian ser
inyectados en la corriente de fondo de la columna atmosférica (1), o entre el
horno y el reactor (2) para este caso en el que estan antes de la columna
fraccionadora de vacio o para el caso propuesto en este Trabajo Especial de
Grado, a la salida de la torre de vacio, en el residuo de la misma, antes de

su entrada a la unidad de viscorreduccion.
Condiciones del Proceso

Las condiciones del vapor de conversién incluyen temperaturas entre (400 -
460) °C, una velocidad espacial entre (0.001 — 3.5) h™* dependiendo de la
severidad deseada del tratamiento; y vapor en una cantidad entre 3% y 12%
en peso basada en la alimentacion. Dependiendo de la alimentacion a ser
tratada, la presion del proceso puede ser atmosférica, o algo mayor, por
ejemplo entre 100 y 300 psi. La emulsidn catalitica es agua en petréleo, con
un tamafio de gota menor o igual a cinco micras. (Pereira, Marzin et al.

1999).A continuacién un cuadro resumen de las propiedades:

Tabla 3. Condiciones de operacion tipicas en la Vapoconversion.

Fuente: (Pereira, Marzin et al. 1999).

Variables de operacién Valores tipicos
Temperaturas (°C) 400-460
Presiones (psig) 10-300
Vapor respecto a la carga % p 3-12
Catalizador Preparado a partir de precursores

Cataliticos solubles en agua.

Velocidad espacial (h™) (0.001 — 3.5)
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Integracion de las tecnologias

La meta de esta investigacion es demostrar las potencialidades de la
integraciéon de las tecnologias Bioconversion/Vapoconversion, sus
beneficios a corto, mediano y largo plazo y las ventajas sobre las mismas
tecnologias por separado y sobre las tecnologias térmicas que se plantea

sustituir.

A continuacion un esquema en el que se vislumbra la integracion de estos

mecanismos en una refineria de conversién profunda.

Destilacion
atmosferica

Crudo 8°API Destilacion

A _>
al vacio

Viscorreduccion | - A

Figura 24. Esquema simplificado de la integracién de las tecnologias
BIOCONVERSION/ VAPOCONVERSION para el tratamiento de crudos pesados en
una refineria de conversidn profunda.
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Ambas tecnologias son un complemento ideal para las concepciones ya
establecidas en la industria y una potencial mejora de los resultados
obtenidos partiendo de premisas simples pero de largo alcance.

Se parte del hecho comprobado de que ambas tecnologias aportaron
mejoras por separado para establecer una tercera tecnologia que suma

ambas propuestas y devendra en una mejora sustancial de los resultados.

Cx
Crudo pesado - a) Ci - combustibles
a) Ri: Residuos
5 C
100 bpd . )
= Vapoconversion
Residuo de Vacio ) Ry

— (1

Viapoconversion BIONPC

> R:

Figura 25. Diagramas béasicos: Suma de ambas tecnologias deviene en una tercera

con mejoras sustanciales.

Ademas debe considerarse el hecho de que no hay que hacer sustanciales
modificaciones de las refinerias existentes y que su implementacion

aportara beneficios econémicos y ambientales.

56



Capitulo 11 Marco Teorico

Antecedentes

Se conocen ejemplos de la integracién de tecnologias ya existentes para
crear una sinergia con resultados que suman las mejoras de ambas. Ejemplo
de esto es la siguiente patente: CONVERSION OF HEAVY OIL AND
BITUMEN TO METHANE BY CHEMICAL OXIDATION AND
BIOCONVERSION. (Fedorak, Phillip et al. United States Patent
Application 20090130732)

Este proceso consiste en la conversion de petroleo pesado o bitumen en
metano, el proceso comprende: a) oxidar componentes del petréleo pesado o
bitumen en fragmentos oxidados que son mas facilmente degradables por
microorganismos; y b) bioconvertir los fragmentos oxidados en metano
usando microorganismos. (Fedorak et al. 2009). Este, es un proceso para el
tratamiento del petréleo en el reservorio, para crudos de dificil extraccion,
consiste en la inyeccidn de agentes oxidantes en el reservorio de petréleo
pesado o bitumen que convierten los asfaltenos, eliminando paulatinamente
le condensacion de estos, de manera de facilitar el trabajo de los
microorganismos que son inyectados posteriormente, estos son
microorganismos anaerobicos Illamados metano-genicos que digieren los
fragmentos  oxidados (BIOCONVERSION) produciendo  metano.
Posteriormente se inyectan al pozo fluidos que facilitan el traslado del
metano hacia el pozo productor, y este se extrae con drenaje gravitacional
asistido por vapor (DGAV) un método de recuperacion mejorada de los mas
eficientes de la actualidad. En su conjunto representa una tecnologia

sumamente costosa lo que le da a nuestro proceso una relevancia mayor.
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CAPITULO 111

METODOLOGIA

1. Antes de iniciar con la descripcion del procedimiento a seguir
para determinar la adaptabilidad de la integracion de las tecnologias
de BIOCONVERSION/VAPOCONVERSION a  plantas  de
mejoramiento ya existentes y, hacer evaluacion de los ajustes y
modificaciones necesarias para su posible puesta en funcionamiento,
es necesario en primer termino conocer las caracteristicas de los
crudos pesados y extrapesados de la Faja Petrolifera del Orinoco,
de manera de establecer puntos de comparacién en cuanto al grado
de mejora que se pretende lograr con la implementacién de la
integracién de estas tecnologias. Para ello se adjunta la siguiente
tabla que es representativa de las caracteristicas de crudos de las

diferentes regiones del pais.

Tabla 4: Caracteristicas de algunos crudos del pais.

Liviano | Mediano Pesado Extra-Pes.

Gravedad Especif. 0.866 0.898 0.959 1.014
Gravedad API 32 26 16 8
Azufre, % p. 1.2 1.7 2.5 3.6
Visc, Cst-210°F 2.5 4 26 375

Acidez, mg KOH/gr <0.5 <0.5 <1.0 <2.0
Met, ppm (Ni, V) 100 250 360 620
Res. de vac., % V.(*) 22 32 42 58

*Material que hierve por encima de 535°C. Fuente: Ferro 2008.

58



Capitulo 111 Metodologia

Caracteristicas de los crudos pesados y extrapesados de la Faja

Petrolifera del Orinoco

Entre las caracteristicas de los CP y XP de la Faja del Orinoco tenemos:

Material de alta densidad y viscoso

e Gravedad API por debajo de 10° API.

e Viscosidad (n) mayor de 10.000 cp a condicion de reservorio.

e Requiere dilucidn para ser transportado.

e Porcentaje de azufre (>3%).

e Vanadio y otros metales en cantidades mayores a 500 ppm.

e Acidez mayor de 2 vs 0.5 mg KOH/g de un crudo convencional
Alto contenido del material residual

e 50% en material que hierve por encima de 535 °C.

Por tratarse de un crudo extra-pesado tiene un problema de transporte, ya
que a condiciones de temperatura ambiental y a presién atmosférica, se
vuelve pastoso como un bitumen, para resolver el problema, se ha aplicado
tradicionalmente dos soluciones. Primero, se puede calentar para
mantenerlo en estado liquido para su transporte, sea por oleoducto o por
barco. De hecho, es lo que se hace corrientemente con los crudos pesados y
extra-pesados destinados a la producciéon de asfalto. Segundo, se puede
mezclar con un diluyente, sea un crudo mas liviano o un derivado como, por
ejemplo, la nafta o el kerosén. Asi, por ejemplo, mezclando 0,618 barriles
de crudo extra-pesado, tipicamente de 8.5° API, con 0,382 de crudo mesa 30
(un crudo de 30° API), se obtiene una mezcla “blend” que se conoce con el
nombre de Merey 16 (16° API). Y, desde luego, cambiando las
proporciones, puede producirse también un Merey mas liviano. (Mommer

2004).
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2. Seleccién de modelos termodinamicos

Para el establecimiento de los correctos balances de masa se utilizo el
paquete de simulacion PRO Il 8.1, pero antes de iniciar los calculos
mediante esta herramienta, el primer paso fue seleccionar el modelo
termodinamico adecuado de acuerdo a las propiedades de los fluidos. Para
la adecuada seleccion del modelo termodindmico debemos tener en

consideracion cuatro factores principales, a saber:

1. La naturaleza de las propiedades de interés;
La composicion de la mezcla;

Los rangos de presion y temperatura; y

P~ W N

La disponibilidad de pardmetros.

Para facilitar esta seleccion usaremos el arbol de decision mostrado en la
fig. 26. Este arbol estd basado en los cuatro factores anteriores, y puede ser
usado cuando los componentes quimicos y rangos aproximados de
temperatura y presion son conocidos. Considerando al petr6leo como una
mezcla de hidrocarburos no polar a pesar de la presencia de ciertas
macromoléculas con heterodtomos, tomamos en la figura 25 la rama
inferior, posteriormente debemos considerar que el petréleo es una mezcla
tan compleja de constituyentes que en vez de representarlo por todos los
constituyentes conocidos, es mas facil agruparlos por algunas propiedades
utiles tales como punto de ebullicién. De esta forma, una mezcla de miles
de constituyentes puede ser reducida hasta treinta o0  menos. Las
propiedades de este  grupo de constituyentes Ilamados
pseudocomponentes  son representados sea por un punto de ebullicion
promedio, gravedad especifica promedio o peso molecular promedio. Si no

se usaran pseudocomponentes, los constituyentes deberian ser descritos uno
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por uno por su formula molecular lo que seria un trabajo muy arduo y sujeto
a imprecisiones en el caso del petréleo y esto es solo recomendable para
sistemas en los cuales existe un reducido numero de componentes y esta

referido en la figura 26 como componentes reales.

Mon-electolyte

See Figure 2

Elactolyte Electolyte MRTL

_4’*> or Fitzer

Real

Peng- Robinsomn,
Redilich-Kwong-Soawve,
Les-Kesler-Plocker

All Monpolar
-—<“> Chao-Seader,
Grayson-5treed or

P=sudo & Berawn K-10
Real o~ >
P?

Wacuwum

@ Polarity @ Electolytes
Real or Press
Fseudocomponents ressure

Braun E-10 or Ideal

Figura 26. Arbol de decision para la seleccion de métodos termodinamicos.
Fuente: Carlson, (1996).

Por tanto en esta rama tomamos de nuevo la rama inferior o de Pseudo &
Real. Hecho esto, nos queda una ultima bifurcacion, y en una torre de
destilacidn atmosférica es evidente que la presidén no es de vacio. Por tanto
solo nos quedaria escoger entre Chao-Seader, Grayson-Streed y Braun K-
10, este altimo no es recomendable para corrientes que contengan H, debido
a que solo da burdos estimados para los valores k de este, para estas

corrientes se recomienda el sistema Grayson-Streed que estd basado en el
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método de Chao-Seader, representa un intento por Grayson y Streed para
extender la aproximacién Chao-Seader hacia las altas temperaturas y
presiones encontradas en la refinacion de petréleo, por tanto el Grayson-
Streed es el meétodo seleccionado para los calculos realizados por la

simulacion.

3. Determinacion de los pseudocomponentes de las muestras, a
partir del analisis termogravimétrico del crudo Hamaca virgen y

crudo Hamaca bioconvertido con Consorcio Optimo (IDEA).

Nota: Para obtener los pseudocomponentes se tomaron los termogramas
derivados del analisis termogravimeétrico del crudo Hamaca control y
Bioconvertido realizados durante y para la tesis “Producciéon de bionafta a
partir de crudos pesados bioconvertidos con bacterias especializadas”,
realizada por la Ingeniero Quimico De Jesus M, Danyela C. y se analizaron
mediante el programa Universal Analysis, mediante el cual se secciono la
curva (*) generada por estos termogramas (representativa del porcentaje
masico de destilado en funcién de la temperatura), en diversos puntos que
representan los pseudocomponentes a diferentes porcentajes masicos de
destilado con su respectiva temperatura de destilacion.

*Nota: Esta curva (derivada de un analisis termogravimétrico) no es la
méas recomendada en la literatura para este tipo de simulaciones, en
lugar de esta se recomienda el uso de los analisis True Boiling Point
(TBP): ASTM 1160 y ASTM 2887, sin embargo para el momento de la
realizacidon de esta tesis no se disponia de los equipos necesarios para la
realizacidon de cualquiera de estos. Sin embargo este analisis se asemeja
al analisis TBP, ambos son realizados a atmosfera controlada y se basan
en el registro de manera continua de la masa en funcion de la

temperatura.
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En la fig. 27 se muestra el resultado del analisis termogravimétrico * del

crudo Hamaca virgen obtenido mediante el programa Universal Analysis.

Sample: Crudo Hamaca File: E:\Carolina\Crudo Hamaca.001
Size: 10.0560 mg DSC-TGA Operator: Clarimar
Method: HVGO & reaction products Run Date: 23-Mar-09 12:31
Instrument: 2960 SDT V3.0F
100
80 \
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60 \\
\\
g \
- \
= \
2 A
()
=
40 \
\
\
\
\,
20
o————F—————FT T T T T T
0 100 200 300 400 500 600 700
Temperature (°C) Universal V3.9A TA Instruments

Figura 27. Andlisis termogravimétrico del crudo Hamaca virgen.

*Nota: (Realizado en atmosfera controlada de nitrogeno a 10 °C/min).
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En la fig. 28 se muestra el termograma del crudo Hamaca virgen con datos

tomados a diferentes porcentajes de destilado con su respectiva

Sample: Crudo Hamaca File: C:...\Carolina\Crudo Hamaca,datd
Size: 10.0560 mg Operator: Clarimar
Method: HVGO & reaction products DSC-TGA Run Date: 23-Mar-09 12:31
Instrument: 2960 SDT V3.0F
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Figura 28. Andlisis termogavimétrico del crudo Hamaca virgen.

*Nota: (Realizado en atmosfera controlada de nitrégeno a 10 °C/min).
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A continuacion la tabla 5 presenta datos de porcentaje de destilado recuperado en
funcion de la temperatura del crudo Hamaca virgen para su uso como

pseudocomponentes en el simulador.

Tabla 5: Pseudocomponentes del crudo Hamaca virgen.

Destilados recuperados determinados por Analisis
termogravimétrico del crudo Hamaca virgen

Destilado recuperado (%) Temperatura de destilacién (°C)
0.33 50.09
2.50 123.75
5.00 153.30
10.10 195.17
15.00 227.19
20.10 254.28
30.10 304.77
39.80 352.80
50.00 399.60
60.12 430.38
70.00 453.78
80.10 570.77

Densidad a condiciones estandar: 1006.40 kg/m®
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En la fig. 29 se muestra el termograma (*) del crudo Hamaca biotratado con

Consorcio Optimo obtenido mediante el programa Universal Analysis.

Sample: BCHB C50 File: C:...\Escritorio\Carolina\BCHB d
Size: 11.7980 mg Operator: Clarimar
Method: Analisis CQA DSC-TGA Run Date: 3-Apr-09 16:29

Instrument: 2960 SDT V3.0F
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Figura 29. Analisis termogavimétrico del crudo Hamaca biotratado con consorcio

optimo (IDEA).

*Nota: (Realizado en atmosfera controlada de nitrégeno a 10 °C/min).
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En la fig. 30 se muestra el termograma del crudo Hamaca biotratado con

consorcio optimo (IDEA),

con datos tomados a diferentes porcentajes

masicos de destilado con su respectiva temperatura.

Sample: BCHB C50 File: C:...\Escritorio\Carolina\BCHB C
Size: 11.7980 mg Operator: Clarimar
Method: Analisis CQA DSC-TGA Run Date: 3-Apr-09 16:29
Instrument: 2960 SDT V3.0F
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Figura 30. Analisis termogavimétrico del crudo Hamaca biotratado con consorcio

optimo (IDEA).

*Nota: (Realizado en atmosfera controlada de nitrégeno a 10 °C/min).
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A continuacion la tabla 6 presenta datos de porcentaje de destilado recuperado en
funcion de la temperatura del crudo Hamaca biotratado con Consorcio Optimo

IDEA para su uso como pseudocomponentes en el simulador.

Tabla 6: Pseudocomponentes del crudo
Hamaca biotratado con consorcio 6ptimo (IDEA).

Destilados recuperados determinados por Analisis termogravimétrico
del crudo Hamaca Bioconvertido con Consorcio Optimo IDEA.

Destilado recuperado (%) Temperatura de destilacién (°C)
1.6 51.60
2.50 105.45
5.00 147.10

10.00 185.72
15.00 213.15
20.00 237.53
30.00 284.27
40.00 331.00
50.00 379.78
60.00 421.44
70.00 447.85
80.00 487.48

Densidad a condiciones estandar: 993.79 kg/m*
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Andlisis comparativo de las ventajas de la integracion de las
tecnologias BIOCONVERSION/VAPOCONVERSION con respecto al

procesamiento térmico estandar

4. Para hacer un andlisis comparativo de las ventajas de la integracion
de las tecnologias BIOCONVERSION/VAPOCONVERSION con
respecto al procesamiento térmico estdndar se determino la
ganancia en combustibles (nafta, kerosene, diesel, gasoleos
atmosféricos y de vacio) del crudo Hamaca biotratado con el
biocatalizador del IDEA respecto al crudo Hamaca control mediante

el programa de simulacion PRO 11 8.1.

4.1.1. Se obtuvieron valores de los flujos de combustibles,
(nafta, kerosene, diesel y gasoil) en las dos simulaciones, la del
crudo Hamaca control y la del crudo Hamaca bioconvertido con

Consorcio Optimo IDEA para la torre de destilacion atmosférica.

4.1.2. Se realizaron graficos comparativos de variacion de los
flujos de combustibles para una misma alimentacion en el caso de
la destilacion atmosférica y destilacion al vacio para observar la
posible mejoria en cuanto a flujo mésico de crudo bioconvertido

con respecto al crudo control.

4.1.3. Se realizaron gréaficos de comparacién general en
cuanto a rendimientos de combustibles obtenidos en la primera
etapa (bioconversion/destilacion atmosférica/destilacion al Vacio)
y los resultados que para vapoconversion se obtuvieron a partir
del residuo de vacio basado en los resultados de la publicacidn

“Steam Conversion Process and Catalyst” (1999).
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De este Gltimo punto se reportan a continuacion los resultados publicados
en donde se comparan los procesos de vapoconversion y la tradicional
viscorreduccion para la produccién de crudo sintético. La alimentacion

usada tenia una composicion como se observa en la tabla 7.

Tabla 7: Composicién de la alimentacién.

API 9.4
Azufre (%) 3.6
Carbono (%) 82.12
Hidrégeno (%) 10.75
Niquel (ppm) 86.00
Nitrégeno (%) 0.53
Vanadio (ppm) 403.00
Asfaltenos (%) 8.93
C.Conradson (%) 12.66
Ceniza (%) 0.09
Viscosidad (cSt) (104 °F) 14172.00
104°F. (cSt) 14172.00
212°F (cSt) 149.90
DESTILADOS % P/P API
IBP-200 °C 1.09 38.60
200-350 °C 15.56 25.00
350-500 °C 26.75 12.68
>500 °C 56.60 3.00

Fuente: Pereira, Marzin, Zacarias, Cordova, Carrazzay Marifio. (1999)
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Esta alimentacién fue tratada usando una emulsion catalitica y un proceso

de conversion con vapor. La alimentacion fue tratada también siguiendo el

proceso convencional de viscorreduccién a las mismas condiciones. Los

resultados se colocan en la tabla 8.

Tabla 8: Comparacion de ejecutorias entre VPC y Viscorreduccién.

Vapoconversion Viscorreduccion
Conv. 500 °C+ (%wt) 35.00 15.00
API 14.80 11.90
Azufre (%owt) 2.96 3.12
Carbono (%wt) 85.54 85.80
Hidrogeno (%wt) 10.90 10.54
Niquel (%wt) 340.00 87.00
Nitrégeno (%wt) 0.40 0.49
Vanadio (ppm) 409.00 411.00
Asfaltenos (%wt) 7.71 11.80
C. Conradson 10.30 15.10
Viscosidad 122°F 53.20 62.30

Fuente: Pereira, Marzin, Zacarias, Cérdova, Carrazzay Marifio. (1999)

Como puede observarse en la tabla 8 se produjeron mejoras en todos los

aspectos importantes a considerar en un crudo sintético. En la tabla 9 se

observa el porcentaje en peso con respecto a

la alimentacion de

vapoconversiéon (VPC) y el correspondiente a viscorreduccion (VIS) en los

distintos cortes.
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Tabla 9: Porcentaje de destilados para los dos procesos.
Destilacion (%wt) VPC API (%wt) VIS API
IBP-200°C 4.62 47.30 4.00 50.60
200-350°C 26.63 25.40 20.00 24.50
350-500°C 30.40 13.70 25.90 12.70
>500°C 36.79 3 48.11 2.60

Fuente: Pereira, Marzin, Zacarias, Cérdova, Carrazzay Marifio. (1999)

Asi, sobre la base de estas ejecutorias se puede esquematizar:

Destilacion atmasferica_ + Combustibles
Destilacion al vacio - Residuo de Vacio

Residuo de

Vacio 500°C + WP

— » ++ Combustibles
T Coquizacion Retardada

Catalizador

Figura 31. Esquema simplificado de la tecnologia Vapoconversién.

Entonces calculando el porcentaje de ganancia de vapoconversidn respecto

a viscorreduccidn, (control), se puede esquematizar en la figura 32:
VPC %(P/P) Control%(P/P) Fuel Gain

— Nafta  4.62 4.00 15.50%

R.V.500°C +
—— JF+D 26.63 20.00 33.15%

_——> Gov 30.40 25.90 17.31%

L R.V.500°C+ 36.79 4811  -235%

Figura 32. Esquema simplificado de conversion de la tecnologia Vapoconversién.
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5. Para cumplir con el objetivo 5 se hizo un estudio de los distintos
tipos de mejoradores y los esquemas de refinerias existentes

mediante una revisién bibliografica y lo disponible en internet.

Tipos de mejoradores y los esquemas de refinerias existentes

En Venezuela existen basicamente dos tipos de mejoradores en la F.P.O.,
estan los de conversion media que constan de sus respectivas unidades de
destilacidn atmosférica y al vacio y los procesos necesarios para mejorar los
destilados medios. Estos mejoradores (Cerro Negro, Petrozuata)
transforman el crudo de 8,5° API (que llega a la refineria como un crudo de
16° API como parte de una mezcla o “blend”) a crudos de entre 16-20° API.

De los que vemos un esquema simplificado a continuacién:

Hidrégeno
S
Destilacion
Y
A Crudo mejorado
I 16-20° API
n ? > TRATAMIENTO >
— e DE NAFTA A
Crudo 16 °API |- €
— A
T A
M
Ty
] Vv
1A
c) (
! »  CONVERSION MEDIA >
| L —» Coque
3 Desvio de residuo i
L e e »

Figura 33: Esquema simplificado de una refineria de conversion media.

Fuente: Elaboracion propia.
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Y se tienen los de conversion profunda (Ameriven, Sincor), que mejoran
crudos de 8,5° API a crudos de entre 25-32° API. Estas tienen un esquema
mas complejo con unidades de destilacion atmosférica y al vacio, las
unidades para mejorar los destilados medios, (unidad de hidrocraqueo) y la

respectiva de coquizacion retardada para el residuo corto.

1§

Destilacion Hidrégeno l
N p
e
Crudo 16° API |~ - [ > HIDROTRATAMIENTO Crudo mejorado
I o 25-32° AP
o —>
el L C
.k
T
M
el
S
48|t
AL
—
- A
s :
+.F E
Jele :
AL H
: :
el :
.- E
AL H
7 :
450 '
JejL '
igh —>Coque
>

-

Desvio de residuo

Figura 34: Esquema simplificado de una refineria de conversion profunda.
Fuente: Elaboracion propia.

6. Tal como fue mencionado en el capitulo | de este Trabajo Especial de
Grado, el proyecto se enmarca en determinar la adaptabilidad de la
integracion de las tecnologias Bioconversion/Vapoconversion  a
plantas de mejoramiento ya existentes. Para lograrlo se realizd el
disefio conceptual de la planta que integraria los procesos de
bioconversién y vapocoversion a una refineria de conversion

profunda tipica.
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7. Los equipos necesarios y el esquema simplificado de planta de

procesamiento se presentan en la seccion bases de disefio

Nota: A continuacidn se presentan los resultados de la simulacion. Hay
que acotar, que para facilitar el analisis de los mismos, el crudo
introducido al simulador fue Unicamente el crudo pesado Hamaca
control y el Hamaca bioconvertido en cada caso, es decir, en ninguno de
los dos casos se introdujeron como parte de una mezcla o “blend”, es
decir unidos a un crudo de mayor grado APl como diluyente, como

normalmente se hace en una simulacion y en el plano real en la industria.
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CAPITULO IV
DISCUSION DE RESULTADOS

Resultados de la simulacion para la destilacion atmosférica del crudo

Hamaca control.

En el siguiente grafico se observan los resultados de la simulacion para la

destilacion atmosférica del crudo Hamaca control.

m FLUJOSEN B/D
70000

60000

50000

40000

30000

20000
10000 I_I
0 T T T T

NAFTA KEROSENE DIESEL GAS OIL RES-ATM.

Figura 35. Flujos en barriles por dia de los combustibles del crudo Hamaca control.

Tabla 10: Flujos en barriles por dia (b/d), de los combustibles obtenidos a partir del

crudo Hamaca control en la destilacién atmosférica simulada.

COMBUSTIBLE FLUJOS EN B/D
NAFTA 9499,55
KEROSENE 23429,62
DIESEL 22652,99
GAS OIL 34808,26
RES-ATM. 60046,94
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Resultados de la simulacion para la destilacion atmosférica del crudo

Hamaca bioconvertido con Consorcio Optimo IDEA.

En el siguiente grafico se observan los resultados de la simulacién para la
destilacion atmosférica del crudo Hamaca bioconvertido con Consorcio

Optimo IDEA.

B FLUJOSENB/D
50000

40000

30000

20000
10000 I_I
0

Figura 36. Flujos en barriles por dia de los combustibles del crudo Hamaca

biotratado.

Tabla 11: Flujos en barriles por dia (b/d), de los combustibles obtenidos a partir del
crudo Hamaca Bioconvertido con Biomaterial Consorcio Optimo IDEA en la

destilacion atmosférica simulada.

COMBUSTIBLE FLUJOS EN B/D
BIO-NAFTA 11192,73

BIO-KEROSENE 27511,89
BIO-DIESEL 27041,04
BIO-GAS OIL 35390,65

BIO-RES-ATM. 49480,27
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Resultados de las simulaciones para la destilacion atmosférica del crudo
Hamaca control junto con los resultados de la destilacién atmosférica

del crudo bioconvertido con consorcio éptimo.

B FLUJOS (B/D) Control mFLUJOS (B/D) Bioconvertido

70000

60000

50000

40000

30000

20000

10000 -

O -
NAFTA KEROSENE DIESEL GASOIL RES-ATM.

Figura 37. Flujos en barriles por dia de los combustibles del crudo Hamaca control y
biotratado producto de la destilacién atmosférica.

Tabla 12: Flujos en barriles por dia (b/d), de los combustibles obtenidos a través de
la simulacién para el crudo Hamaca control y el crudo Hamaca bioconvertido con

sus respectivos porcentajes de variacion.

FLUJOS (B/D) | FLUJOS (B/D)
COMBUSTIBLE Control Bioconvertido % de variacion
NAFTA 9499,55 11192,73 17,82
KEROSENE 23429,62 27511,89 17,42
DIESEL 22652,99 27041,04 19,37
GAS OIL 34808,26 35390,65 1,673
RES-ATM. 60046,94 49480,27 -17,59
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Tabla 13: Porcentaje de variacion para cada uno de los combustibles atmosféricos y
para la suma total de los mismos del crudo Hamaca bioconvertido con respecto al
crudo Hamaca control.

FLUJOS (B/D) | FLUJOS (B/D)
COMBUSTIBLE Control Bioconvertido % de variacion
NAFTA 9499,55 11192,73 17,82
KEROSENE 23429,62 27511,89 17,42
DIESEL 22652,99 27041,05 19,37
GAS OIL 34808,26 35390,65 1,673
TOTAL 90390,43 101136,33 11,88

Analisis de las simulaciones atmosféricas

Se observo en la simulacion del crudo Hamaca bioconvertido un aumento
sustancial en el porcentaje de destilados total (nafta, kerosene, diesel y
gasoil), de un valor cercano al 12% con respecto al crudo Hamaca control, lo
que demuestra la efectividad y conveniencia de la bioconversion del mismo y
posiblemente de cualquier otro crudo. Esto redundara en beneficios
econdmicos para la refineria que lo implemente, por otro lado queda
manifiesta la factibilidad del analisis de este tipo de comportamiento
mediante la implementacion de herramientas tecnoldgicas de simulacion lo

que ahorra costos derivados de procesos reales.

Se consider6 ademéas la posible mejora en calidad de los crudos
bioconvertidos obtenidos con respecto a los del crudo control, si estan
conformados por mayor volumen y rango de moléculas livianas y por menor
volumen y rango de moléculas méas pesadas, lo que posiblemente les daria
una mayor gravedad API y ahorraria en parte el procesamiento de los
mismos aguas abajo, esto podra analizarse en los siguientes reportes de la

simulacion.
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Tabla 14: Reporte de las propiedades y flujos de las naftas control y bioconvertida

del crudo Hamaca.

Stream Stream

(Summary) UOM 9 (Summary) 9

Name 9 | Name 9

Description NAPHTHA | Description BIO NAPHTHA

Phase Liquid | Phase Liquid

Thermodynamic Thermodynamic

System GSO01 | System GS01
kg-mol /

Total Molar Rate hr 473,3522996 | Total Molar Rate 591,5984404

Total Mass Rate kg / hr 50014,0845 | Total Mass Rate 59447,49325

Temperature C 43,3333374 | Temperature 43,3333374

Pressure mm Hg 1034,087688 | Pressure 1034,087688

Total Molecular Total Molecular

Weight 105,6593251 | Weight 100,4862237

Total Specific Total Specific

Enthalpy kcal / kg 18,97034189 | Enthalpy 18,928475

Total Cp BTU/Ib-F 0,441566725 | Total Cp 0,436737901

Total Molar kg-mol / Total Molar

Component Rates | hr Component Rates

H20

2,245845414

H20

2,775670743

c2 3,13744326 Cc2 3,137442135
C3 6,095202466 C3 6,095201198
IC4 7,692632752 IC4 7,692634033
NC4 18,62800466 NC4 18,62800049
IC5 11,41850464 IC5 11,41849741
NC5 27,76615002 NC5 27,76612606
NBP 90 13,46549999 NBP 29 59,47441819
NBP 100 32,15094387 NBP 58 17,43626445
NBP 114 44,61928636 NBP 72 17,46966731
NBP 128 58,85166499 NBP 86 18,08769841
NBP 142 70,96985032 NBP 100 19,7507008
NBP 156 75,81268933 NBP 114 23,83462003
NBP 169 64,15628706 NBP 128 34,43163864
NBP 183 29,60160687 NBP 144 112,9608337
NBP 197 5,825263543 NBP 155 104,7730195
NBP 211 0,801601333 NBP 169 65,21252807
NBP 225 0,100621118 NBP 184 31,24909618
NBP 239 0,011833618 NBP 198 7,94035373
NBP 253 0,00124867 NBP 211 1,305881528
NBP 267 0,000111005 NBP 225 0,141127797
NBP 280 7,78356E-06 NBP 239 0,015248839
NBP 294 4,03691E-07 NBP 253 0,001611791
NBP 308 1,59466E-08 NBP 267 0,000148089
NBP 322 5,14005E-10 NBP 280 1,07205E-05
NBP 336 1,39559E-11 NBP 294 5,68769E-07
NBP 350 3,1345E-13 NBP 308 2,27984E-08
NBP 364 5,5275E-15 NBP 322 7,489E-10
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NBP 378 7,46513E-17 NBP 336 2,13041E-11
NBP 392 7,81668E-19 NBP 350 5,34189E-13
NBP 406 6,89496E-21 NBP 364 1,14712E-14
NBP 420 5,61728E-23 NBP 378 1,97683E-16
NBP 435 5,5069E-25 NBP 392 2,60213E-18
NBP 467 0 NBP 406 2,76992E-20
NBP 495 0 NBP 420 2,60476E-22
NBP 523 0 NBP 439 5,4504E-25
NBP 552 0 NBP 468 0
NBP 579 0 NBP 495 0
NBP 606 0 NBP 522 0
NBP 634 0 NBP 548 0
NBP 674 0 NBP 571 0

Andlisis del reporte para corte de nafta de los crudos Hamaca control y

Hamaca bioconvertido

En la tabla anterior se constatdé que ademas de contar con mayor flujo
mésico (59447 Kg/h contra 50014 Kg/h), la bionafta consta de
pseudocomponentes con menor punto de ebullicion: (NBP: 29,58,72,86), y
que el corte de pseudocomponentes mas abundante en esta es el
correspondiente al punto de ebullicion normal (NBP) 144 °C., mientras que
en el crudo Hamaca sin biotratar es el corte de pseudocomponentes cuyo
punto de ebullicion es NBP 156 °C., de menor volatilidad por lo que se
presume una mejor calidad de la bionafta con respecto a la nafta control. Por
otro lado se considera que la mejor nafta estd formada por una mezcla de
hidrocarburos de 6 a 9 4&tomos de carbono que destila entre 60 y 150 °C., y
por lo que se puede observar en la tabla anterior, la bionafta posee mayor
flujo masico en los cortes de pseudocomponentes cuyos puntos de ebullicion
normal (NBP) son: 144, 155, 169 que los correspondientes de la nafta
proveniente del crudo Hamaca control, por lo que se presume una mejor

calidad de esta.
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Tabla 15: Reporte de las propiedades y flujos del kerosene control y bioconvertido

del crudo Hamaca.

Stream Stream
(Summary) UOM 10 (Summary) 10
Name 10 | Name 10
Description KEROSENE | Description BIO_KEROSENE
Phase Liquid | Phase Liquid
Thermodynamic Thermodynami
System GSO01 | c System GS01
Total Molar
Total Molar Rate kg-mol / hr 721,2879389 | Rate 866,3660276
Total Mass
Total Mass Rate kg / hr 117580,8 | Rate 139397,9192
Temperature C 215,5127152 | Temperature 218,6346314
Pressure mm Hg 1370,236433 | Pressure 1370,236433
Total Molecular Total Molecular
Weight 163,0150646 | Weight 160,8995676
Total Specific Total Specific
Enthalpy kcal / kg 100,0975428 | Enthalpy 100,4033116
Total Cp BTU/Ib-F 0,556237098 | Total Cp 0,551010536
Total Molar
Total Molar Component
Component Rates | kg-mol / hr Rates
H20 5,943636446 H20 6,750521341
Cc2 1,10331E-05 Cc2 1,21593E-05
C3 9,49849E-05 C3 0,000101905
IC4 0,00043159 IC4 0,000453965
NC4 0,001367161 NC4 0,001437177
NBP 100 0,208292164 NBP 58 0,021841815
NBP 114 0,512844086 NBP 72 0,038173433
NBP 128 1,204257591 NBP 86 0,069006803
NBP 142 2,775359908 NBP 100 0,131571135
NBP 156 6,952145598 NBP 114 0,277945337
NBP 169 22,00299897 NBP 128 0,717723538
NBP 183 60,32026804 NBP 144 4,731358615
NBP 197 88,07864753 NBP 155 8,666458409
NBP 211 96,84486576 NBP 169 20,13044647
NBP 225 99,90220586 NBP 184 58,74432883
NBP 239 98,31821494 NBP 198 112,4725946
NBP 253 88,64549327 NBP 211 138,2295077
NBP 267 69,72530342 NBP 225 122,4867182
NBP 280 44,8157556 NBP 239 112,6173993
NBP 294 22,16022508 NBP 253 101,9151547
NBP 308 8,71575174 NBP 267 82,1374835
NBP 322 2,930068335 NBP 280 53,78774512
NBP 336 0,873752881 NBP 294 26,8148584
NBP 350 0,227871103 NBP 308 10,53308763
NBP 364 0,049763916 NBP 322 3,549535404
NBP 378 0,008878325 NBP 336 1,090226974
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NBP 392 0,001313295 NBP 350 0,311999531
NBP 406 0,000171692 NBP 364 0,080951355
NBP 420 2,34085E-05 NBP 378 0,017914179
NBP 435 5,02659E-06 NBP 392 0,003248626
NBP 467 4,20767E-09 NBP 406 0,000498889
NBP 495 1,59588E-11 NBP 420 7,36228E-05
NBP 523 5,48913E-14 NBP 439 7,33323E-06
NBP 552 1,43991E-16 NBP 468 3,34824E-08
NBP 579 2,99597E-19 NBP 495 2,41382E-10
NBP 606 4,44609E-22 NBP 522 6,69793E-13
NBP 634 3,47752E-25 NBP 548 1,70239E-15
NBP 674 1,33499E-29 NBP 571 1,06472E-17
NBP 727 0 NBP 596 2,90569E-20
NBP 772 0 NBP 625 2,87256E-23
NBP 990 0 NBP 672 3,98982E-28

Andlisis del reporte para corte de kerosene de los crudos Hamaca

control y Hamaca bioconvertido

Considerando que el corte kerosén (jet fuel) debe estar entre los 158 y 232
°C., (este rango puede variar dependiendo de la refineria y de las exigencias
del mercado para hacerse mas o menos amplio), se puede observar que
ademéas de contar con mayor flujo masico, (139397 Kg/h contra 117580
Kg/h), el kerosene bioconvertido también cuenta con mayor flujo molar de
los pseudocomponentes principales (cuyos puntos de ebullicion normal
(NBP) son: 198, 211, 225, 239, 253, 267) que los correspondientes del
kerosene proveniente del crudo Hamaca control. Esto podria repercutir en
un kerosene de mejor calidad y con un procesamiento aguas abajo menos

demandante en tratamiento de adecuacion a las exigencias del mercado.
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Tabla 16: Reporte de de las propiedades y flujos del diesel control y bioconvertido

del crudo Hamaca.

Stream
Stream (Summary) UoM 11 (Summary) 11
Name 11 | Name 11
Description DIESEL | Description BIO DIESEL
Phase Liquid | Phase Liquid
Thermodynamic
Thermodynamic System GSO01 | System GS01
Total Molar Rate kg-mol / hr |512,2422169 | Total Molar Rate | 619,2026629
Total Mass Rate kg / hr 114268,5507 | Total Mass Rate | 138266,0115
Temperature C 293,4744863 | Temperature 298,5537026
Pressure mm Hg 1406,436843 | Pressure 1406,436843
Total Molecular
Total Molecular Weight 223,0752307 | Weight 223,2968619
Total Specific
Total Specific Enthalpy kcal / kg 141,3749971 | Enthalpy 142,1886451
Total Cp BTU/Ib-F 0,608649738 | Total Cp 0,603479944
Total Molar
Total Molar Component Component
Rates kg-mol / hr Rates
H20 3,982046465 H20 4,588195579
Cc2 4,77919E-06 C2 5,80068E-06
C3 2,55818E-05 C3 3,01449E-05
IC4 9,16854E-05 IC4 0,000105972
NC4 0,000261711 NC4 0,000301966
IC5 0,000461559 IC5 0,000527032
NC5 0,001324162 NC5 0,001508956
NBP 90 0,004216528 NBP 29 0,002944991
NBP 100 0,01414627 NBP 58 0,002310856
NBP 114 0,030864704 NBP 72 0,003639658
NBP 128 0,064724293 NBP 86 0,005861256
NBP 142 0,127921051 NBP 100 0,009891753
NBP 156 0,232927287 NBP 114 0,018617527
NBP 169 0,401720454 NBP 128 0,0430567
NBP 183 0,712302863 NBP 144 0,240637347
NBP 197 1,293147053 NBP 155 0,341987283
NBP 211 2,392070527 NBP 169 0,428306045
NBP 225 4,54327223 NBP 184 0,763892463
NBP 239 8,824742053 NBP 198 1,753561719
NBP 253 17,05669699 NBP 211 3,480898098
NBP 267 31,53052665 NBP 225 5,543477384
NBP 280 51,61381477 NBP 239 9,877708739
NBP 294 68,9643482 NBP 253 18,77293545
NBP 308 76,09880408 NBP 267 34,86297008
NBP 322 73,28307164 NBP 280 57,27538001
NBP 336 63,321421 NBP 294 76,4898584
NBP 350 48,17835018 NBP 308 84,00915155
NBP 364 30,94113654 NBP 322 81,14661659
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NBP 378 16,36189841 NBP 336 72,4482504
NBP 392 7,248936668 NBP 350 60,76146787
NBP 406 2,864223281 NBP 364 46,43863924
NBP 420 1,226918394 NBP 378 30,45163526
NBP 435 0,913662048 NBP 392 16,54190047
NBP 467 0,011563391 NBP 406 7,6586098
NBP 495 0,000547152 NBP 420 3,484281312
NBP 523 2,51398E-05 NBP 439 1,659755884
NBP 552 9,76513E-07 NBP 468 0,086679094
NBP 579 3,26074E-08 NBP 495 0,00683262
NBP 606 7,85251E-10 NBP 522 0,000224775
NBP 634 1,15247E-11 NBP 548 6,49078E-06
NBP 674 3,6562E-14 NBP 571 3,8298E-07
NBP 727 5,72741E-18 NBP 596 1,41618E-08
NBP 772 2,98322E-21 NBP 625 2,8092E-10
NBP 990 0 NBP 672 6,13129E-13

Andlisis del reporte para corte de diesel de los crudos Hamaca control y

Hamaca bioconvertido

Considerando que el corte diesel debe estar entre los 232 y 343 °C., (este
rango puede variar dependiendo de la refineria y de las exigencias del
mercado para hacerse mas o menos amplio), se puede observar que ademas
de contar con mayor flujo masico, (138266 Kg/h contra 114268 Kg/h), el
diesel bioconvertido también cuenta con mayor flujo molar de los
pseudocomponentes principales (cuyos punto de ebullicion normal (NBP)
son: 253, 267, 280, 294, 308, 322, 336) que los correspondientes del diesel
proveniente del crudo Hamaca control. Esto podria repercutir en un gasoil
de mejor calidad y con un procesamiento aguas abajo menos demandante en

tratamiento de adecuacion a las exigencias del mercado.
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Tabla 17: Reporte de los de las propiedades y flujos del gasoil control y

bioconvertido del crudo Hamaca. Se presentan solo los puntos de ebullicion normal

(NBP) principales para facilitar el analisis.

Stream (Summary) UoM 12 Stream (Summary) 12

Name 12 | Name 12
Description GAS OIL | Description BIO_GAS OIL
Phase Liquid | Phase Liquid
Thermodynamic Thermodynamic

System GSO01 | System GS01

Total Molar Rate kg-mol / hr | 582,6831 | Total Molar Rate 585,5423864

Total Mass Rate kg / hr 173969,4 | Total Mass Rate 180654,4881

Temperature C 385,1913 | Temperature 394,9306339

Pressure mm Hg 1447,809 | Pressure 1447,808806

Total Molecular Total Molecular

Weight 298,5661 | Weight 308,5250397
Total Specific

Total Specific Enthalpy | kcal / kg 195,2407 | Enthalpy 197,9976675

Total Cp BTU/Ib-F 0,659352 | Total Cp 0,654887849

Total Molar Total Molar

Component Rates kg-mol / hr Component Rates

H20 1,85392 H20 1,76106575
c2 3,87E-05 Cc2 3,71007E-05
C3 0,00013 C3 0,000119087
IC4 0,000363 IC4 0,00032277
NC4 0,000937 NC4 0,000827966
NBP 267 3,372087 NBP 225 1,148190726
NBP 280 4,700217 NBP 239 1,540089141
NBP 294 6,670041 NBP 253 2,135686649
NBP 308 9,668073 NBP 267 2,930478744
NBP 322 14,25242 NBP 280 3,971001784
NBP 336 21,19461 NBP 294 5,347590037
NBP 350 30,91703 NBP 308 7,237730041
NBP 364 42,2622 NBP 322 9,914538557
NBP 378 52,06972 NBP 336 13,87903812
NBP 392 57,63473 NBP 350 20,06632206
NBP 406 59,95247 NBP 364 29,29657514
NBP 420 71,32719 NBP 378 40,76874954
NBP 435 161,3211 NBP 392 51,71695762
NBP 467 22,33458 NBP 406 60,33886157
NBP 495 9,316169 NBP 420 73,36585908
NBP 523 3,867457 NBP 439 140,7063826
NBP 552 1,455747 NBP 468 63,2177195
NBP 579 0,502256 NBP 495 39,47570381
NBP 606 0,126739 NBP 522 10,59434653
NBP 634 0,022237 NBP 548 2,348999857
NBP 674 0,003022 NBP 571 0,902179908
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Analisis del reporte para corte de gasoil de los crudos Hamaca control y

Hamaca bioconvertido

Aunque el gasoil obtenido del crudo Hamaca bioconvertido cuenta con
mayor flujo masico (180654 Kg/h contra 173969 Kg/h) que el Hamaca
control, este gasoil bioconvertido bajé un poco su calidad frente al gasoil
del crudo Hamaca control, esto se debi6 presumiblemente a que la
bioconversidn al facilitar el fraccionamiento (mediante oxidacion de anillos
aromaticos de moléculas grandes, rupturas de enlaces internos de resinas o
aromaticos o ruptura de alifaticos), de parte de las moléculas de tamafio
grande e intermedio cre6 moléculas livianas y, parte de estas destilaron
con los cortes de nafta, kerosene y diesel mientras que el resto condenso en
moléculas de mayor tamafio y se distribuyeron en gran parte entre los
pseudocomponentes cuyos puntos de ebullicion normal NBP son: 420, 439,
468, 495 y 522. Sin embargo considerando al gasoil como un combustible
que debe destilar entre 343 y 430 °C., compuesto principalmente por
parafinas, naftenos y aromaticos cuyo niumero de carbonos es bastante fijo y
se encuentra entre C10 y C22 (mas especificamente entre C16 y C18) y
cuya densidad es aproximadamente 0.9 g/ml, se puede ver que este gasoil
bioconvertido puede ser mejorado en mayor cuantia que el del crudo
Hamaca control debido a que estas moléculas de mayor tamafio son
facilmente fraccionables mediante los procesos convenientes para la mejora

del gasoil (craqueo catalitico).
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Tabla 18: Reporte de las propiedades y flujos del residuo atmosférico control y

bioconvertido del crudo Hamaca.

Stream ‘
Stream (Summary) UOM 20 (Summary) 20
Name 20 | Name 20
TOPPED BIO_TOPPED
Description CRUDE | Description CRUDE
Phase Liquid | Phase Liquid
Thermodynamic Thermodynamic
System GSO01 | System GS01
Total Molar Rate kg-mol / hr 673,902742 | Total Molar Rate 683,0121877
Total Mass Rate kg / hr 338653,7213 | Total Mass Rate 265687,0049
Temperature C 422,1764169 | Temperature 423,6491636
Pressure mm Hg 2432,300016 | Pressure 2432,300016
Total Molecular Total Molecular
Weight 502,526107 | Weight 388,9930658
Total Specific Total Specific
Enthalpy kcal / kg 213,7699021 | Enthalpy 213,4946811
Total Cp BTU/Ib-F 0,661523375 | Total Cp 0,665667016
Total Molar
Total Molar Component
Component Rates kg-mol / hr Rates
H20 4,590379343 H20 4,667533182
Cc2 2,01901E-05 C2 2,05941E-05
C3 5,68821E-05 C3 5,76238E-05
IC4 0,000145009 IC4 0,00014679
NC4 0,000365041 NC4 0,000367096
IC5 0,000492134 IC5 0,000490741
NC5 0,001328871 NC5 0,001321887
NBP 90 0,002557286 NBP 29 0,002010671
NBP 100 0,008005525 NBP 58 0,001281085
NBP 114 0,01575424 NBP 72 0,001842202
NBP 128 0,029289378 NBP 86 0,00272315
NBP 142 0,050219975 NBP 100 0,004229264
NBP 156 0,077975534 NBP 114 0,007243757
NBP 169 0,112127381 NBP 128 0,014899178
NBP 183 0,160867994 NBP 144 0,071741409
NBP 197 0,230010828 NBP 155 0,090092299
NBP 211 0,327475045 NBP 169 0,094629868
NBP 225 0,473107708 NBP 184 0,137990262
NBP 239 0,681799738 NBP 198 0,253119211
NBP 253 0,957811061 NBP 211 0,397349429
NBP 267 1,323291454 NBP 225 0,491295805
NBP 280 1,837216486 NBP 239 0,661229504
NBP 294 2,558512328 NBP 253 0,926868964
NBP 308 3,557999871 NBP 267 1,291952694
NBP 322 4,88766739 NBP 280 1,778665671
NBP 336 6,58610167 NBP 294 2,41756887
NBP 350 8,682606954 NBP 308 3,256495106
NBP 364 11,31829586 NBP 322 4,336670218
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NBP 378 14,84561612 NBP 336 5,70697452
NBP 392 19,66706829 NBP 350 7,490184476
NBP 406 26,30188989 NBP 364 9,817879208
NBP 420 42,19727987 NBP 378 12,8463144
NBP 435 134,9672906 NBP 392 17,04747633
NBP 467 41,30746747 NBP 406 23,38259496
NBP 495 37,7160156 NBP 420 36,37587125
NBP 523 37,86946938 NBP 439 104,3563893
NBP 552 39,78185332 NBP 468 91,72644671
NBP 579 44,37323122 NBP 495 114,4750537
NBP 606 40,11036764 NBP 522 66,46565214
NBP 634 29,03728212 NBP 548 34,04027287
NBP 674 36,4643496 NBP 571 30,72109127
NBP 727 18,96829172 NBP 596 29,65406915
NBP 772 12,35638493 NBP 625 28,04147213
NBP 990 49,46740283 NBP 672 49,95460868

Andlisis del reporte para corte de residuo atmosférico de los crudos

Hamaca control y Hamaca bioconvertido

En el reporte para el residuo atmosférico de los crudos Hamaca control y
Hamaca bioconvertido, se observa que el flujo masico del residuo
atmosférico del crudo Hamaca control es mayor (338653 Kg/h contra
265687 Kg/h) que el del residuo atmosférico del crudo Hamaca
bioconvertido, hay entonces una reduccion del residuo atmosférico del
crudo Hamaca bioconvertido debido a la ganancia de los destilados nafta,
kerosene, diesel y gasoil. Por otro lado al comparar los pesos moleculares
de ambos crudos se observo que el peso molecular del residuo atmosférico
del crudo Hamaca bioconvertido es bastante menor (389 g/mol contra 502
g/mol) que el del crudo Hamaca control, por lo que se puede presumir que
en general es un crudo compuesto por moléculas mas livianas y por tanto

probablemente sea un residuo de mejor calidad que el crudo no biotratado.
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Resultados de la simulacion para la destilacion al Vacio del crudo

Hamaca control.

B Flujosen B/D

25000

20000

15000

10000

5000

LvGO HVGO RES_VACIO.

Figura 38: Resultados de la simulacion para la destilacién al vacio del crudo

Hamaca control.

Tabla 19: Combustibles obtenidos a partir del crudo Hamaca control en la

destilacion al vacio simulada.

COMBUSTIBLE Flujos en B/D
LVGO 24325,01
HVGO 7753,83

RES_VACIO. 9435,93
TOTAL 41514,77

*Se obvian los flujos de los gases de tope obtenidos por no formar parte de
los objetivos de estudio de esta Tesis Especial de Grado. (Configuran menos

del 12%)
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Resultados de la simulacion para la destilacion al vacio del crudo

Hamaca bioconvertido con Consorcio Optimo IDEA.

B Flujosen B/D

18000 -

16000 -

14000 -

12000 -
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8000 -
6000 -
4000 -
2000 -

BIO_LVGO BIO_HVGO BIO_RES_VAC.

Figura 39: Resultados de la simulacion para la destilacion al vacio del crudo hamaca

control.

Tabla 20: Combustibles obtenidos a partir del crudo Hamaca Bioconvertido con
Biomaterial Consorcio Optimo IDEA en la destilacion al vacio simulada.

COMBUSTIBLE Flujos en B/D
BIO_LVGO 16871,86
BIO_HVGO 8115,74

BIO RES VAC. 10441,97

TOTAL 35429,57

*Se obvian los flujos de los gases de tope obtenidos por no formar parte de

los objetivos de estudio de esta Tesis Especial de Grado.
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Resultados de la simulacion para la destilacion al vacio del crudo
Hamaca control junto con los del crudo Hamaca bioconvertido con

Consorcio Optimo.

m FLUJOS B/DHAMACA CONTROL  m FLUJOS B/D HAMACA BIOCONVERTIDO

45000

40000

35000

30000

25000

20000
15000 -+
10000 -~
5000 -+

0 -

LVGO

RES_VACIO.

TOTAL

Figura 40: Resultados de la simulacion para la destilacién al vacio del crudo hamaca

control.

Tabla 21: Flujos de combustibles a la salida de la torre de destilaciéon al vacio y las

variaciones que con respecto al crudo Hamaca control tuvo el crudo Hamaca

bioconvertido con Consorcio Optimo IDEA.

FLUJOS B/D FLUJOS B/D
HAMACA HAMACA VARIACION
COMBUSTIBLE CONTROL BIOCONVERTIDO (%)
LVGO 24325,01 16871,86 -30,63
HVGO 7753,83 8115,74 4,667
RES_VACIO. 9435,93 10441,97 10,66
TOTAL 41514,77 35429,57 -14,65

*Se obvian los flujos de los gases de tope obtenidos por no formar parte de

los objetivos de estudio de esta Tesis Especial de Grado.
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Analisis de las simulaciones al Vacio:

De la tabla anterior se puede observar que hubo inicialmente una variacion
negativa de 30,60 % en el flujo de gaséleo ligero de vacio (LVGO)
bioconvertido, con respecto al LVGO del crudo Hamaca control, lo que se
puede atribuir al hecho de que parte de los moléculas bioconvertidas al ser
més féacilmente fraccionables, debido presumiblemente a que vienen
previamente oxidadas y con los enlaces carbono-carbono debilitados,
salieron ya en los corte superiores en la torre de destilacion atmosférica.
Por otro lado, la disminucion del flujo de gasdleo liviano de vacio en el
caso del crudo Hamaca bioconvertido, representa una ganancia en
combustibles de la etapa atmosférica de mayor valor de mercado, y la
disminucion del LVGO, (cuyo mercado se ha venido restringiendo) significa
menos costos adicionales, (hidrotratamiento) para adecuarlo a la exigencias

del mercado.

En cuanto al corte de gaséleo pesado de vacio (HVGO) bioconvertido
registr6 un aumento, aunque en un porcentaje minimo al igual que el

residuo largo o de vacio bioconvertido.

Por otro lado al igual que se hizo en los destilados de la torre atmosférica

seguidamente se analizara un reporte de los destilados de la torre de vacio.
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Tabla 22: Reporte de las propiedades y flujos del gaséleo ligero de vacio (LVGO)

control y bioconvertido del crudo Hamaca.

Stream

Stream (Summary) UOM LVGO (Summary) BIO_LVGO

Name LVGO | Name BIO_LVGO

Description LVGO | Description BIO_LVGO

Phase Liguid | Phase Liguid

Thermodynamic Thermodynamic

System GSO01 | System GS01

Total Molar Rate kg-mol / hr 423,986 | Total Molar Rate 346,7347681

130683,00

Total Mass Rate kg / hr 3 | Total Mass Rate 106100,0551

Temperature C 225,965 | Temperature 220,6633876

Pressure mm Hg 78,799 | Pressure 78,79999931

Total Molecular Total Molecular

Weight 308,224 | Weight 305,9977392

Total Specific 98,532785 | Total Specific

Enthalpy kcal / kg 04 | Enthalpy 94,07315401

Total Cp BTU/Ib-F 0,548 | Total Cp 0,533102374

Total Molar Total Molar

Component Rates kg-mol / hr Component Rates
H20 0,18052 H20 0,156242982
Cc2 0,04995 Cc2 0,041860393
C3 0,02832 C3 0,023933019
IC4 1,2E-06 IC4 9,69136E-07
NC4 3,5E-06 NC4 2,74963E-06
IC5 8,2E-06 IC5 6,28927E-06
NC5 2,5E-05 NC5 1,89332E-05
NBP 90 0,00021 NBP 29 3,03207E-05
NBP 100 0,00092 NBP 58 3,65554E-05
NBP 114 0,00297 NBP 72 7,5254E-05
NBP 128 0,00889 NBP 86 0,000165903
NBP 142 0,02407 NBP 100 0,000400887
NBP 156 0,05537 NBP 114 0,001106555
NBP 169 0,10834 NBP 128 0,003744424
NBP 183 0,19230 NBP 144 0,030266624
NBP 197 0,31794 NBP 155 0,05365461
NBP 211 0,49872 NBP 169 0,080743157
NBP 225 0,75935 NBP 184 0,150730057
NBP 239 1,12233 NBP 198 0,32487486
NBP 253 1,59317 NBP 211 0,563891707
NBP 267 2,20880 NBP 225 0,735756632
NBP 280 3,08172 NBP 239 1,012259086
NBP 294 4,35441 NBP 253 1,424398949
NBP 308 6,24376 NBP 267 1,97323041
NBP 322 9,03916 NBP 280 2,690470675
NBP 336 13,12306 NBP 294 3,631566931
NBP 350 18,69854 NBP 308 4,89960594
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NBP 364 25,24831 NBP 322 6,636926884
NBP 378 31,38069 NBP 336 9,090382025
NBP 392 35,94549 NBP 350 12,7273475
NBP 406 39,60116 NBP 364 17,9235524
NBP 420 51,14400 NBP 378 24,23741416
NBP 435 129,5231 NBP 392 30,38380487
NBP 467 24,41512 NBP 406 35,66751719
NBP 495 13,55140 NBP 420 44,17894062
NBP 523 6,850696 NBP 439 86,92147343
NBP 552 2,943806 NBP 468 37,78219494
NBP 579 1,207940 NBP 495 19,23442544
NBP 606 0,384168 NBP 522 3,519380914
NBP 634 0,084703 NBP 548 0,490708117
NBP 674 0,012431 NBP 571 0,118146407
NBP 727 0,000145 NBP 596 0,021106892
NBP 772 1,792E-06 NBP 625 0,002302807
NBP 990 1,291E-18 NBP 672 6,862E-05

Andlisis del reporte para corte de gasdleo ligero de vacio de los crudos

Hamaca control y Hamaca bioconvertido

De la tabla anterior se constaté en el gaséleo liviano de vacio (LVGO) que

los pesos moleculares de ambos cortes, (bioconvertido y control) son

similares, (305 g/mol contra 308 g/mol), y al observar cada uno de sus

pseudocomponentes se observo en el crudo Hamaca control una mayor

proporcién en los pseudocomponentes principales lo que presumiblemente

signifique que se trata de un mejor crudo o con mejores especificaciones de

gravedad API y viscosidad, esto debido posiblemente en parte a que una

proporcion de los pseudocomponentes mas livianos en el crudo Hamaca

bioconvertido destilaron junto con los combustibles atmosfericos.
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Tabla 23: Reporte de las propiedades y flujos del gaséleo pesado de vacio (HVGO)
control y bioconvertido del crudo Hamaca.

Stream
Stream (Summary) UOM HVGO (Summary) BIO_HVGO
Name HVGO | Name BIO_HVGO
Description HVGO | Description BIO_HVGO
Phase Liquid | Phase Liquid
Thermodynamic Thermodynamic
System GSO01 | System GS01
Total Molar Rate kg-mol / hr 96,46700458 | Total Molar Rate 116,5337144
Total Mass Rate kg / hr 44152,71847 | Total Mass Rate 43302,2063
Temperature C 385,7439167 | Temperature 352,8971745
Pressure mm Hg 88,39999851 | Pressure 88,39999851
Total Molecular Total Molecular
Weight 457,6976207 | Weight 371,5852236
Total Specific Total Specific
Enthalpy kcal / kg 189,4720837 | Enthalpy 168,3522465
Total Cp BTU/Ib-F 0,647060204 | Total Cp 0,62218542
Total Molar Total Molar
Component Rates kg-mol / hr Component Rates
H20 0,00402939 H20 0,008877627
Cc2 0,002167704 C2 0,003279474
C3 0,000885943 C3 0,001421972
IC4 3,20755E-08 IC4 4,89922E-08
NC4 8,45612E-08 NC4 1,29698E-07
IC5 1,59645E-07 IC5 2,47244E-07
NC5 4,53763E-07 NC5 7,04203E-07
NBP 90 1,40079E-06 NBP 29 9,87474E-07
NBP 100 4,87288E-06 NBP 58 8,75876E-07
NBP 114 1,09683E-05 NBP 72 1,46522E-06
NBP 128 2,31324E-05 NBP 86 2,50918E-06
NBP 142 4,48872E-05 NBP 100 4,50025E-06
NBP 156 7,85249E-05 NBP 114 8,8727E-06
NBP 169 0,000127035 NBP 128 2,09431E-05
NBP 183 0,00020731 NBP 144 0,000116489
NBP 197 0,000346822 NBP 155 0,000163829
NBP 211 0,000589256 NBP 169 0,00020013
NBP 225 0,001015773 NBP 184 0,000341399
NBP 239 0,001748026 NBP 198 0,000747665
NBP 253 0,002943755 NBP 211 0,001418908
NBP 267 0,004913859 NBP 225 0,002135179
NBP 280 0,008355488 NBP 239 0,003505839
NBP 294 0,014551667 NBP 253 0,006008164
NBP 308 0,026008415 NBP 267 0,01029358
NBP 322 0,047485869 NBP 280 0,017578221
NBP 336 0,088074512 NBP 294 0,030065707
NBP 350 0,162668862 NBP 308 0,051989876
NBP 364 0,289652166 NBP 322 0,091327582
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NBP 378 0,48410535 NBP 336 0,164299118
NBP 392 0,762791043 NBP 350 0,30644287
NBP 406 1,180757673 NBP 364 0,583956885
NBP 420 2,220879637 NBP 378 1,087748249
NBP 435 8,725371836 NBP 392 1,918362765
NBP 467 4,74763428 NBP 406 3,246598065
NBP 495 7,636105555 NBP 420 5,967681944
NBP 523 11,59495466 NBP 439 21,03758376
NBP 552 14,73495398 NBP 468 24,01242247
NBP 579 16,87359128 NBP 495 32,40002114
NBP 606 13,91270441 NBP 522 15,75296011
NBP 634 7,931581531 NBP 548 5,40009999
NBP 674 4,648348062 NBP 571 2,834683602
NBP 727 0,337061972 NBP 596 1,199440148

Andlisis del reporte para corte de gaséleo pesado de vacio de los crudos

Hamaca control y Hamaca bioconvertido

Del corte de gas6leo pesado de vacio es importante destacar que los
respectivos pesos moleculares del corte control y el bioconvertido son
aproximadamente 457g/mol y 371g/mol respectivamente, lo que revela que
en lineas generales gran parte de las moléculas del gaséleo bioconvertido
tienen menor tamafio y punto de ebullicién que las del gaso6leo control, y
detallando la tabla de cada corte se observa que desde el NBP 522 en
adelante aumenta el flujo molar de pseudocomponentes para el gasdleo
control hasta el NBP 579, mientras que en el gas6leo bioconvertido es a
partir de este punto en que empieza a disminuir el flujo de estos. En otras
palabras podria pensarse que el gaséleo pesado bioconvertido se ha
transformado en un corte de mejor calidad y que mas facilmente alcanzara
aguas abajo y tras las respectivas mezclas, las especificaciones para
combustibles residuales usados en barcos e instalaciones comerciales en

diferentes combinaciones para generacion de energia y calor.
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Tabla 24: Reporte de las propiedades y flujos del residuo de vacio control y

bioconvertido del crudo Hamaca. Se presentan solo los puntos de ebullicién normal

(NBP) principales para facilitar el analisis.

Stream (Summary) UOM ‘ RES_VACIO. Stream (Summary) BIO_RES_VAC.

Name RES_VACIO. | Name BIO_RES_VAC.

Description RES_VACIO. | Description BIO_RES_VAC.

Phase Liquid | Phase Liquid

Thermodynamic Thermodynamic

System GSO01 | System GS01

kg-mol /

Total Molar Rate hr 59,0140237 | Total Molar Rate 119,0544338

Total Mass Rate kg / hr 60199,3894 | Total Mass Rate 55264,14461

Temperature C 457,519381 | Temperature 369,4056964

Pressure mm Hg 114,999999 | Pressure 114,9999992

Total Molecular Total Molecular

Weight 1020,08617 | Weight 464,1922426

Total Specific Total Specific

Enthalpy kcal / kg 228,487624 | Enthalpy 175,8397968

Total Cp BTU/lb-F 0,66671334 | Total Cp 0,627852803

Total Molar kg-mol / Total Molar

Component Rates hr Component Rates
H20 0,01583378 H20 0,060483699
C2 1,818E-06 C2 6,72311E-06
C3 7,0199E-07 Cc3 3,48537E-06
IC4 2,9063E-11 IC4 1,56796E-10
NC4 7,5628E-11 NC4 4,25719E-10
NBP 308 0,00015239 NBP 308 0,003972447
NBP 322 0,00029984 NBP 322 0,008344694
NBP 336 0,00060149 NBP 336 0,017945089
NBP 350 0,0012052 NBP 350 0,039906178
NBP 364 0,00233416 NBP 364 0,090177198
NBP 378 0,00425041 NBP 378 0,197517483
NBP 392 0,00730287 NBP 392 0,405036603
NBP 406 0,01194989 NBP 406 0,780400975
NBP 420 0,02355965 NBP 420 1,60773083
NBP 435 0,09790138 NBP 439 6,493301611
NBP 467 0,06138609 NBP 468 9,322667687
NBP 495 0,12201059 NBP 495 17,89677951
NBP 523 0,28878948 NBP 522 15,08771525
NBP 552 0,73704849 NBP 548 10,20621137
NBP 579 1,91566826 NBP 571 10,98076687
NBP 606 3,62046793 NBP 596 11,94749023
NBP 634 4,92097447 NBP 625 12,00727074
NBP 674 11,5734516 NBP 672 21,89690219
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Andlisis del reporte para corte de residuo de vacio de los crudos

Hamaca control y Hamaca bioconvertido

De la tabla reporte del residuo de vacio control y bioconvertido del crudo
Hamaca, el aspecto mas relevante observado fue el peso molecular del
residuo del crudo Hamaca bioconvertido respecto del crudo Hamaca
control. Esta gran diferencia (464 g/mol contra 1020 g/mol), establece muy
posiblemente que el residuo del crudo Hamaca bioconvertido cuenta con
una mayor cantidad de moléculas (representadas en grupos de
pseudocomponentes por punto de ebullicion promedio) mas pequefias en
general que las del crudo Hamaca control, lo que explica la diferencia en
cuanto a la temperatura general de destilacion, aproximadamente 369 °C.,
del residuo bioconvertido contra aproximadamente 457 °C., del residuo
control. Lo anterior guarda relacién con la posible menor viscosidad, una
menor densidad especifica y por ende un mayor grado API del crudo
Hamaca bioconvertido con respecto al control por lo explicado en analisis

anteriores.

En otras palabras podria pensarse que el residuo de vacio bioconvertido se
ha transformado en un corte de mejor calidad y que mas facilmente
alcanzard aguas abajo y tras las respectivas mezclas, las especificaciones
para combustibles residuales usados en barcos e instalaciones comerciales

en diferentes combinaciones para generacidn de energia y calor.
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Tabla 25: Porcentaje de cada etapa de destilados con respecto al total de estos,
considerando las etapas de destilacidn atmosférica y la destilacion al vacio entre los

crudos Hamaca control y Hamaca bioconvertido.

FLUJO (B/D) % del FLUJO (B/D) % del

Combustibles Control total Bioconvertido total
Atmosféricos 90390,43 68,52 101136,33 74,06
Vacio 41514,77 31,47 35429,57 25,94

Nota: Entre los destilados atmosféricos no se toma en cuenta el residuo atmosférico
que va en parte hacia la destilacién al vacio, ademas parte del flujo de gasoil
atmosférico es utilizado para compensar el residuo atmosférico desviado y para
diluir la corriente de residuo atmosférico de manera de alcanzar las caracteristicas
adecuadas de viscosidad y gravedad API a la entrada de la torre de destilacién al
vacio. Este flujo es aproximadamente la misma cantidad de corriente del residuo

atmosférico desviado, en cada caso unos 30,000 barriles por dia.

Andlisis de la variacion de los flujos de combustibles atmosféricos y de

vacio del crudo Hamaca Bioconvertido con respecto al crudo control

De la tabla anterior se evidencia el aumento, en cuanto al porcentaje total
de combustibles en la etapa de destilacién atmosférica del crudo Hamaca
bioconvertido (aprox. 74%), con respecto a la misma etapa en el crudo
Hamaca control (aprox. 68,5%), y la disminuciéon del porcentaje de
destilados de la etapa al vacio (aprox. 26%) del crudo Hamaca
bioconvertido con respecto al crudo Hamaca control (aprox. 31,5%). Esto
representa una ganancia en cuanto al volumen comercializable de los
combustibles con mayor valor de mercado y sobre todo entre los principales
(nafta, kerosene, diesel) (véase tabla 13). Ademas representa una
disminucion del volumen de los crudos a tratar aguas abajo de la etapa al
vacio, con las ventajas economicas que esto conlleva en cuanto a ahorro de
energia de procesos de mejoramiento de combustibles (LVGO, HVGO) en

la etapa de destilacion al vacio.
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Antes de analizar el posible impacto de integrar la etapa de vapoconversion

a este analisis de resultados se haran unas consideraciones:

1. No fue posible obtener una muestra del crudo Hamaca control y del

mismo previamente bioconvertido, que hubieran sido sometidos a las
etapas de destilacion atmosférica y destilacion al vacio de manera de
someterlo a un proceso de vapoconversion y eventualmente usar sus

termogramas de manera similar a los usados en la etapa inicial.

Se tomaron los resultados de la patente “Steam Conversion Process
and Catalyst” obtenidos a escala de laboratorio y para otro crudo
(Zuata) considerando que los residuos de vacio de diferentes crudos

guardan similitud en cuanto a caracteristicas quimicas.

Para observar el posible efecto de la integracién del proceso de
vapoconversién a una refineria se escalaron estos resultados
(considerando solo los porcentajes de variacion) a los flujos de

residuo de vacio del crudo control y del crudo bioconvertido.

Nota: Para considerar la eventual posible mejora del residuo de vacio

sometido a vapoconversion, primero se tomaron los barriles por dia de

gasoleo ligero de vacio (LVGO), gaso6leo pesado de vacio (HVGO) y del

residuo de vacio, obtenidos de la simulaciéon y se determiné, el porcentaje

de estos con respecto a los destilados totales, para posteriormente ver la

contribucién del tratamiento de este ultimo (residuo de vacio) con respecto

al total. En la siguiente tabla estan reflejados los barriles por dia de cada

etapa y la contribucion de esta en el total.
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Tabla 26: Flujo total de combustibles HVGO y LVGO y porcentaje de cada uno con

respecto al flujo total de combustibles de los crudos Hamaca control y Hamaca

bioconvertido.

FLUJO (B/D) FLUJO (B/D)

COMBUSTIBLES Control % del total Bioconvertido % del total
LVGO 24325,01 18,44 16871,86 12,79
HVGO 7753,83 5,878 8115,74 6,152

RES_VACIO. 9435,93 7,153 10441,97 7,916

Como puede observarse en la tabla anterior el flujo en barriles por dia del

residuo de vacio bioconvertido representa a lo sumo un 8%
aproximadamente del total de los destilados mientras que para el crudo
control es de un 7%. A estos flujos se trasladaran los posibles resultados de

una eventual vapoconversion.

De la tabla 9, se calcularon en porcentaje las mejoras derivadas de la
vapoconversion (tabla 26) del crudo Cerro Negro y su posterior
fraccionamiento, para trasladar estos resultados al flujo en barriles por dia
del residuo de vacio en el caso del crudo control y el del crudo previamente

biotratado.

Tabla 27: Porcentaje de destilados para viscorreduccién y vapoconversion y
porcentaje de variacién de vapoconversion con respecto a viscorreduccion.

DESTILADOS (%P/p) VIS (%P/P) VPC % de Variacién
NAFTA 4,00 4,62 15,50
KERO+DIESEL 20,00 26,63 33,15
GASOIL 25,90 30,4 17,37
RESIDUO as,11 36,79 23,53

Una vez calculados los porcentajes de variacién, estos se trasladaron a los
flujos obtenidos de residuo de vacio para el crudo Hamaca control y el
crudo Hamaca bioconvertido para conocer sus resultados en barriles por

dia.
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Tabla 28: Estimado en barriles por dia y posible porcentaje de variacién de los

flujos mediante los dos sistemas, Viscorreduccion y Vapoconversion una vez aplicado

los procesos al flujo del residuo de vacio del crudo Hamaca control.

FLUJO (B/D) FLUJO (B/D)
DESTILADO | VISCORREDUCCION | VAPOCONVERSION | % DE VARIACION
NAFTA
377,43 435,93 15,5
KERO+DIESEL
1887,18 2512,78 33,15
GASOIL
2443,90 2868,52 17,37
RESIDUO 4539,62 3471,47 -23,53

Tabla 29: Estimado en barriles por dia y posible porcentaje de variacidn de los

flujos mediante los dos sistemas, Viscorreduccion y Vapoconversién una vez aplicado

los procesos al flujo del residuo de vacio del crudo Hamaca bioconvertido.

DESTILADO FLUJO (B/D) FLUJO (B/D) % DE
VISCORREDUCCION VAPOCONVERSION VARIACION

NAFTA

417,68 482,42 15,5
KERO+DIESEL

2088,39 2780,69 33,15

GASOIL
2704,47 3174,36 17,37
RESIDUO 5023,63 3841,60 -23,53

Analisis del posible comportamiento del residuo de vacio al ser

sometido a Viscorreduccion y/o Vapoconversién

Como se dijo en el punto uno de las consideraciones, esto solo representa
el estudio de la variacion del volumen de combustibles para el caso en el
que el crudo Hamaca fuese sometido a viscorreduccién y vapoconversion,
asumiendo que los porcentajes de variacion fueran semejantes y sin
considerar el efecto que sobre ambos casos (viscorreduccion vy
Vapoconversion) posiblemente tendria un crudo previamente biotratado con
respecto a otro sin biotratar, porque como estd demostrado en el reporte de
las propiedades y flujos del residuo de vacio control y bioconvertido del

crudo Hamaca, el residuo de vacio del crudo Hamaca bioconvertido es en
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principio y segun el reporte un mejor crudo, esto sin considerar las mejoras
que a nivel molecular, muy probablemente tendria este crudo, entre las que
se destacan un mayor nivel de oxidacion intermolecular que debilita los
enlaces carbono-carbono de las macromoléculas lo que les confiere una
mayor craqueabilidad al momento de un eventual tratamiento térmico, sea

este Viscorreduccion o Vapoconversion.

Considerando todo lo anterior seria posible esperar entonces un mayor
grado de variacion y/o mejora de los destilados del crudo Hamaca
bioconvertido (tabla 29) en ambos casos (Viscorreduccion vy
Vapoconversion) con respecto a los mismos en el crudo Hamaca control
(tabla 28), y sobre todo del crudo Hamaca previamente bioconvertido y
posteriormente sometido a vapoconversién, con respecto al crudo Hamaca

control viscorreducido, ademas de una disminucion del residuo final.

En las siguientes tablas se especifica la suma y variacion en cuanto a
combustibles totales (nafta, kerosene, diesel y gasoil) que posiblemente se
obtendrian del procesamiento del residuo de vacio mediante
viscorreduccién y Vapoconversion para los crudos Hamaca control y

Hamaca bioconvertido.

Tabla 30: Suma y variacion en cuanto a combustibles totales (nafta, kerosene, diesel
y gasoil) que posiblemente se obtendrian del procesamiento del residuo de vacio

mediante viscorreduccion y Vapoconversion para el crudo Hamaca control.

DESTILADO FLUJO (B/D) FLUJO (B/D) % DE
VISCORREDUCCION VAPOCONVERSION VARIACION

NAFTA

377,437 435,93 15,5
KERO+DIESEL

1887,18 2512,78 33,15

GASOIL
2443,90 2868,52 17,37
N+K+D+G 4708,52 5817,25 23,55
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Tabla 31: Suma y variacion en cuanto a combustibles totales (nafta, kerosene, diesel
y gasoil) que posiblemente se obtendrian del procesamiento del residuo de vacio
mediante viscorreduccion y Vapoconversion para el crudo Hamaca bioconvertido.

DESTILADO FLUJO (B/D) FLUJO (B/D)
VISCORREDUCCION | VAPOCONVERSION | % DE VARIACION

NAFTA

417,678 482,419 15,5
KERO+DIESEL

2088,39 2780,69 33,15
GASOIL 2704,47 3174,35 17,37
N+K+D+G 5210,54 6437,47 23,55

Como se observOo anteriormente de manera individual, la suma de
combustibles derivados del residuo de vacio del crudo Hamaca
bioconvertido tras su posterior tratamiento sea con el proceso
viscorreduccidn o con el proceso Vapoconversion posiblemente aumentan
con respecto a los del crudo Hamaca control, y se observa un mayor
volumen de combustibles en el caso del crudo Hamaca bioconvertido

sometidos a vapoconversion con respecto a los sometidos a viscorreducion.

Nota: En los casos anteriores se consider6 la mejora circunstancial de
ambos crudos sin poder considerar la ventaja del crudo bioconvertido con

respecto al crudo control.

Tabla 32: Variacién del flujo de combustibles del crudo Hamaca control en cada una
de las tres etapas estudiadas de obtencion de los mismos: atmosférica, al vacio y

posterior a la viscorreduccién.

FLUJO FLUJO )
COMBUSTIBLE CONTROL(B/D) | BIOCONVERTIDO(B/D) | % DE VARIACION
ATMOSFERICO 90390,43 101136,33 11,88
DE VACIiO 41514,77 35429,57 -14,65
VISCORREDUCIDO 4708,52 5210,54 10,66
TOTAL 136613,72 141776,44 3,779
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Tabla 33: Variacion del flujo de combustibles del crudo Hamaca bioconvertido en
cada una de las tres etapas estudiadas de obtencion de los mismos, atmosférica, al

vacio y posterior a la vapoconversién.

FLUJO FLUJO
COMBUSTIBLE CONTROL(B/D) BIOCONVERTIDO(B/D) | % DE VARIACION
ATMOSFERICO 90390,43 101136,33 11,88
DE VACIO 41514,77 35429,57 -14,65
VAPOCONVERTIDO 5817,25 6437,47 10,66
TOTAL 137722,45 143003,37 3,834

Andlisis de la variacion del flujo de combustibles del crudo Hamaca
control y del crudo Hamaca bioconvertido en cada una de las tres
etapas estudiadas de obtencion de los mismos, atmosférica, al vacio y

posterior a la Viscorreduccion o Vapoconversion

Como se puede apreciar en las tablas 32 y 33, hubo en total (sumando las
tres etapas), un aumento del flujo en barriles de combustible por dia para el
crudo Hamaca bioconvertido con respecto al Hamaca control, en especifico
de unos 5000 bpd en cada caso. Sin embargo el mayor aumento estuvo en
las etapas atmosférico y post-vacio, donde hubo aumentos de
aproximadamente 11.88 y 10.66% respectivamente, mientras que en la etapa
de vacio hubo una disminucion de un 14,6%, unos 6000 bpd, esta ultima
etapa paso de una contribucién de 31.5% a un 26% con respecto al total,
mientras que la etapa atmosférica paso de una contribucion de un 68,5% a
un 74%, en consecuencia el mayor aumento de combustibles posiblemente
ocurriria en la etapa atmosférica (aproximadamente 10000 bpd), donde

estos tienen mas valor.
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Por otro lado en la industria petrolera actual es de suma importancia dar
valor agregado a los combustibles residuales, convirtiéndolos en
combustibles con mayor valor de mercado de manera de maximizar la
ganancia, entonces gana relativa importancia el hecho de aumentar la
recuperacion en etapas posteriores a la destilacion al vacio y reducir al
minimo el residuo final (tabla 29). La vapoconversion ofrece resultados que
justificarian su implementacion. En el caso expuesto solo se trasladaron
posibles resultados, los cuales no consideraron la bioconversion previa del
crudo, solo el hecho de que se trataban de residuos de vacio, pero hay que
agregar que el impacto de esta tecnologia sobre un crudo previamente
biotratado, seguramente devendria en mejores resultados debido a que este
crudo viene previamente oxidado y con sus enlaces carbono-carbono

debilitados, lo que favoreceria su procesamiento.
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CAPITULO V

BASES DE DISENO

En esta seccion se presentan los pardmetros considerados para el disefio de
la integracién de las tecnologias Bioconversion/Vapoconversion para el
mejoramiento de crudos pesados en una instalacién de conversion profunda

existente.

5.1 Ubicacidn de la planta.
La refineria debe localizarse muy cerca de la zona de produccion del
crudo, para facilitar el transporte del mismo sin el uso de la nafta.
Por ello esta posible nueva planta se ubicaria en la Faja Petrolifera
del Orinoco en el campo Hamaca, estado Anzoategui, cerca del
poblado denominado Soledad, lo cual resulta conveniente para el

empleo del personal requerido para operar en la planta.

5.2 Capacidad de la refineria.
El disefio se realizo estableciendo un valor de capacidad de la planta
de 5000 Bbl/h para una produccién diaria de 120000 Bbl; el cual es
determinado considerando a esta unidad como un planta que podria
procesar aproximadamente 350 pozos productores del crudo
proveniente de la zona Ayacucho (Antes Hamaca) perteneciente a la

Faja Petrolifera del Orinoco.

5.3 Caracteristicas y condiciones de la materia prima.
La planta utiliza como Unica materia prima un flujo de crudo
extrapesado. A continuacién se presenta la tabla N° 1 donde se

especifican algunas caracteristicas fisicoquimicas del mismo:
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Tabla 34: Propiedades del crudo Neto

Temperatura (°C) 80
Gravedad Especifica (60/60) 1.010

Gravedad API 8.6
Viscosidad (cSt) 1105

Composiciones

Carbdn Residual (wt %) 15.1
Csinsoluble (wt %) 12.1
Csinsoluble (wt %) 16.1

Azufre (wt %) 3.9
Nitrogeno (ppm wt) 5810
Niquel (ppm wt) 48
Vanadio (ppm wt) 308

5.4 Especificaciones de los productos:
La unidad de destilacion atmosférica generaria: nafta, kerosene,
diesel, gas6leo atmosférico y residuo atmosférico, mientras que la
unidad de destilacion al vacio generaria: gasoleo ligero de vacio,
gaséleo pesado y residuo de vacio. Por ultimo la torre de destilacion
posterior a la unidad de vapocraqueo generaria: nafta, kerosene,
diesel y gasoil de vapocraqueo. De estos productos se deberian
obtener: (mediante los respectivos tratamientos; reformacion
catalitica, alquilacion, hidrotratamiento, blending, etc,) la gasolina,
kerosene, diesel, gaséleo y residuo atmosférico (posteriormente Fuel

Oil 650) con las siguientes especificaciones:
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Tabla 35: Especificaciones para la gasolina.

Propiedad Unidad Optima Popular
Numero de octano RON 95 87
Presién de vapor Reid Psi 9 9
Contenido de azufre %peso 0,1 0,1
Rango de destilacion
Tabla 36: Especificaciones para el kerosene.
Propiedad Unidad Valor

Punto de inflamacion °C 43

Densidad relativa a 15,6 °C 0,8

Contenido de azufre %peso 0,25

Punto final de destilacion °C 300
Tabla 37: Especificaciones para el diesel.

Propiedad Unidad Valor
NUmero de cetano 45
Viscosidad a 40 °C cSt 4,6

Contenido de azufre %peso 0,70
Rango de destilacion
10% °C 242
90% °C 346
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Tabla 38: Especificaciones para el gaséleo.

Propiedad Unidad Valor
Viscosidad cinematica a 40 °C cSt 5,8

Densidad relativa a 15,6 °C 0,870
Contenido de azufre % peso 0,9

Rango de destilacion

P.ILE. °C 212

90 % °C 366

P.F.E. °C 387
Carbon Conradson % Peso 0,004

Tabla 39: Especificaciones para el fuel oil 650.

Propiedad Unidad Valor
Viscosidad cinematica a 50 °C cSt 622
Viscosidad cinematica a 100 °C cSt 33

Densidad relativa a 15,6 °C 0,933
Contenido de azufre % Peso 2,7
Carbon Conradson % Peso 0,004

5.5 Caracteristicas de los servicios industriales.

Los principales servicios industriales y sistemas auxiliares

empleados en la unidad serian:

Agua de enfriamiento: se utiliza como el refrigerante mas comdn en
las operaciones de toda refineria. El sistema de agua de enfriamiento
seria un circuito cerrado. El enfriamiento por aire, mediante torres de

enfriamiento, se maximizaria para reducir la importacién global en la
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refineria del agua fresca, y adicionalmente se deberia disminuir la

purga de agua hacia la unidad de tratamiento de aguas.

e Vapor: La generacion de vapor se suministraria principalmente por
calderas a gas. Este servicio, se emplea basicamente como fluido de
calentamiento en el serpentin del tanque de almacenamiento de
residuo de vacio. Se utilizardn en la unidad tanto vapor de media

como vapor de baja.

e Aire de instrumentos y de servicios: Estos servicios serian
suministrados por un sistema de aire comprimido centralizado. El
aire de instrumentos seria usado para proveer la fuerza motriz a los
actuadores y otros elementos de control, y el aire de servicios seria
usado en las tareas de mantenimiento como fuente de poder para las

herramientas neumaticas.

e Energia eléctrica: se utiliza para el funcionamiento de todos los
equipos e instalaciones eléctricas. La refineria tendria como fuente
de suministro eléctrico el sistema interconectado nacional a través de

una nueva subestacién adyacente a la refineria.

e Gas combustible: Las fuente de alimentacion del Sistema de Gas
Combustible es de gas natural (LHV=19700 Btu/lb fuel gas)
proveniente desde el sistema de distribucion NORTE LLANERO.

e Sistema de alivio y Venteo: La unidad de destilacion al vacio seria
aliviada por los sistemas de mechurrios de alta y baja presion. En el
disefio de los sistemas de mechurrios la prevencion ha sido
considerada con la finalidad de mantener las emisiones atmosféricas
por debajo de los limites de seguridad permisible, de acuerdo con las

regulaciones ambientales VVenezolanas.
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5.6 Factor de servicio.

Para determinar este valor se supuso que la torre de destilacion
atmosférica y la torre de destilacién al vacio tienen una parada de
mantenimiento conjunta de 28 dias con una frecuencia de cada 3
afios, mientras que la viscorreductora tiene una parada de servicio de
una duracion de 3 semanas cada 3 afios, adicionalmente serén
considerados 7 dias al afio, asociados a posibles contingencias que
impedirian la continuidad de las operaciones. Con lo cual se llega a
un factor de servicio de 0,94 calculado a partir de la siguiente
relacion:

_ DiasOperacion 1025

F.S. ' =
DiasTotales 1095

=0,94

5.7 Manejo de efluente.

La industria petrolera enfrenta muchos problemas ambientales
debido al grado de contaminacion de sus efluentes y el impacto

ambiental generado por estos.

La presencia de mercaptanos y H,S en el crudo usado como
combustible en los hornos traerd como consecuencia la formacion de
SO; en los gases efluentes. Para disminuir el efecto de esta emision
al medio ambiente, se podria utilizar una chimenea con una longitud
considerable; la cual por efecto de tiro permite incrementar la
velocidad media dispersando el contenido de SO, ; de esta manera se
evita la formacion de lluvias acidas en las inmediaciones de la

instalacion y dafios ocasionados a los equipos.
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Los efluentes generados en la torre de destilacién atmosférica, de la
unidad de Destilacion al Vacio y de la viscorreductora son: Aguas
aceitosas, gases no condensables, gases del sistema de alivio y
venteo y finalmente emisiones gaseosas provenientes del horno de
vacio. Para minimizar el impacto ambiental de estos efluentes, la
refineria precisara de un sistema de tratamiento de aguas aceitosas y
un sistema de quema completa de los gases no condensables y de

combustion.
5.8 Requerimientos de almacenaje.

Antes del almacenamiento de crudo, este debe ser tratado mediante
separacion del agua libre y del gas asociado. Las distintas tuberias
que vienen de los yacimientos van hacia un colector y de ahi a los
tanques. Para el funcionamiento ininterrumpido de la refineria se
necesitarian 2 tanques de almacenamiento al inicio del proceso para
la recoleccién del crudo que viene de los pozos, estos tanques serian
verticales con techo fijo y coénico, venteados a la atmosfera, de
vollimenes de 24000 m® cada uno y cuyas dimensiones serian de 45.4
m de diametro y 14,6 m de altura. Para la construccion de los
mismos se emplearian laminas de acero al carbono y tendrian bases

de concreto.

Para la seccidn de bioconversion se necesitaran 8 tanques, (uno para
cada dia de bioconversion y un adicional), con un volumen de
almacenaje cada uno de 24000 m®. Estos tanques tendrian las mismas
dimensiones que los anteriores y se construiran con los mismos

materiales y normas. Igualmente se necesitaran tanques para el
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almacenamiento y suministro de agua en la etapa de bioconversién, 2

de 3188 m®, 12 metros de altura y 18, 3 metros de diametro.

En la etapa atmosférica se necesitarian tanques para los componentes
livianos (2 de 460 m®), 8 m de didmetro y 9 metros de altura (ambos
tendran techo fijo y forma esférica con sistema de inertizacion), para
la nafta (2 de 8900 m%), 4,26 m de didmetro y 12,2 m de altura,
kerosene (2 de 8900 m?), gasoil (2 de 8900 m®) y diesel (2 de 8900

m?®).

Para la etapa de destilacion al vacio se necesitarian tanques para los
componentes livianos (2 de 460 m®), 8 m de diametro y 9 metros de
altura, (ambos tendrén techo fijo y forma esférica con sistema de
inertizacion), el gaséleo ligero de vacio (LVGO), (2 de 8900 m?),
Tanques de gasdleo pesado de vacio (HVGO), (2 de 2655 m?), 14,6
m de altura y 15,2 m de didmetro y dos tanques para el residuo de
vacio cada uno de (2 de 2655 m®) para asegurar la continuidad de la
operacién en caso de parada preventiva de la unidad de
viscorreduccién.  Estos equipos serian construidos a partir de
laminas de acero al carbono para temperaturas de servicio moderadas
tipo A516M °70, de la misma manera dichas laminas tendran un

espesor de %2 in.

Por Gltimo para la etapa de Vapoconversion se necesitarian tanques
para la nafta de vapoconversién, (2 de 177 m®) 5,5 m de altura y 6,4
m de didmetro, y el gaséleo de vapoconversion, (2 de 177 m®) y 2

tanques para el residuo de vapoconversion (2 de 177 m®).
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5.9 Condiciones del sitio.

En la siguiente tabla se reportan las condiciones del sitio donde

estara ubicada la refineria:

Tabla 40: Condiciones del sitio

Humedad Temperatura | Temperatura | Direccidn Velocidad
Relativa Minima Méaxima del viento Del viento
(7,5 a16)

78% 21°C 36 °C Norte Kph

116




Capitulo V Bases de Disefio

Descripcion del proceso

El crudo se almacena en uno de dos tanques de 24000 m® los cuales proveen
un tiempo de residencia de 24 horas, con fines de compensar cualquier
contingencia que pueda presentarse en el proceso de suministro, esto para
garantizar la continuidad de la operacion, hasta que es bombeado desde uno
de ellos (el otro estda cargando) a través de cuatro bombas de
desplazamiento positivo (tipo tornillo) hacia dos intercambiadores de calor
tipo tubo y carcasa en serie (en paralelo con otros dos de respaldo), donde
es calentado hasta los 60°C aprovechando el calor de las corrientes laterales

de las torres destiladoras (atmosférica y de vacio).

A la salida de los intercambiadores el flujo de crudo es unido con un
surfactante comercial justo antes de ser mezclado con este mediante dos
mezcladores estaticos en paralelo, los cuales crean una emulsion de petroleo
en agua (O/W), (95/5), con tamafio de gota de crudo de cerca de una micra,
donde la fase continua es el agua, HIPR, (High Internal Phase Reaction),
posteriormente esta emulsién es enfriada mediante dos intercambiadores de
calor en serie (en paralelo con otros dos) hasta los 30°C, esto aprovechando
las corrientes de agua de enfriamiento del sistema interno de la refineria. A
continuacion la emulsidon es unida con un biocatalizador comercial y
diluida en agua llevandola hasta 50/50, (para aumentar la transferencia de
masa del agua a las gotas de crudo), antes de ser mezclada mediante dos
mezcladores estaticos en paralelo (de los que existen tres pares) para de
seguidas ser almacenada en uno de los 8 tanques (bioconvertidores) de
24000 m? cada uno, donde permanecera un minimo de siete dias contados a

partir del momento de su almacenamiento.
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El crudo ya bioconvertido sera bombeado a través de cuatro bombas de
desplazamiento positivo (tipo tornillo), (dos en serie y dos en paralelo)
hacia un sistema de integracion calérica o tren de precalentamiento
compuesto por tres intercambiadores en serie, (sistema en paralelo con otros
tres) para llevarlo hasta los 150 °C (aprovechando el calor de las corrientes
laterales y pump arounds de las torres destiladoras), de manera de crear las
condiciones para el rompimiento de la emulsion, para ello es almacenado
en 2 de los tanques de crudo disefiados a tal efecto (de los que existen 4),
donde se deben mantener las condiciones de temperatura y presion

adecuadas para el rompimiento de la emulsion.

Una vez logrado esto el crudo es deshidratado y desalado (seccién omitida
en el DFP por no formar parte de los objetivos de disefio de este TEG) para
que posteriormente sea almacenado listo para su procesamiento en uno de
los 2 tanques de 24000 m?® disefiados para tal fin, desde alli y mediante
cuatro (4) bombas de desplazamiento positivo (tipo tornillo), (dos en serie y
dos en paralelo) es enviado a un sistema de integracion calérica o tren de
precalentamiento (tres intercambiadores de calor de tubo y carcasa en serie
y en paralelo con otros 3 de respaldo) para llevarlo desde la temperatura de
almacenaje hasta los 230°C previos necesarios para su ingreso al horno (de
nuevo aprovechando el calor de las corrientes laterales y pump arounds de
las torres destiladoras), a la salida de los intercambiadores se encuentra el
horno, este equipo tiene la funcion de elevar la temperatura del crudo hasta
los 343°C y de este modo garantizar la cantidad de vaporizado necesario
para la éptima operacion de la torre atmosférica. El crudo, parcialmente
vaporizado, ingresa seguidamente a la torre de destilacion, esta contiene 35
platos, la alimentacién es introducida en la zona flash, donde se produce la

vaporizacion instantanea del 40% de la carga, se debe vaporizar cierta
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cantidad adicional a los productos con el fin de garantizar el
fraccionamiento en los platos comprendidos entre el ultimo retiro lateral y
la alimentacion. Esta cantidad adicional se llama “overflash” y se estima en

un 2% de la carga.

Los vapores de cabeza condensan en su mayor parte y se acumulan en el
depdsito principal de reflujo. En este deposito, los hidrocarburos mas
ligeros no condensados (aproximadamente 0,5% del crudo), el vapor de
arrastre (1,5% sobre el crudo), convertido en agua acida, y los componentes
liguidos son separados. El reflujo se proporciona devolviendo parte del
producto de tope a la cabeza de la columna, adicionalmente se utilizan
corrientes intermedias de eliminacion de calor “pump arounds”, en estos,
una parte del liquido se extrae de la columna, se enfria y se devuelve, esto
ocasiona la condensacién de una gran cantidad del vapor ascendente e
incrementa la cantidad de liquido por debajo de su retorno. El liquido del
fondo de la columna de destilacién atmosférica (residuo atmosférico), cuyas
condiciones aproximadas son de 305 °C, serd bombeada hacia un horno
quien provee el calor necesario para alcanzar una temperatura de (410-430
°C), necesaria para vaporizar la alimentacion a la torre de destilacién al

vacio.

En la columna de destilacion al vacio se recuperan las fracciones mas
pesadas que no pudieron extraerse a presion atmosférica por que la
temperatura necesaria para ello ocasionaria el craqueo térmico del crudo,
los gases desprendidos en la zona de vaporizacion suben a través de la
columna en contacto con componentes previamente condensados que
separan cualquier liquido arrastrado, coque y metales y finalmente salen por
el tope, mientras que se extraen lateralmente las corrientes liquidas de

gaséleo liviano de vacio y gaséleo pesado de vacio, la parte no vaporizada
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de la alimentacion forma el producto de fondo o residuo de vacio. La
columna opera a presion de vacio, (mantenida mediante eyectores) con una
presion aproximadamente de 74 mmHg en el tope, 98 mmHg en la
alimentacion y 115 mmHg en el fondo. Para mejorar la vaporizacion, se
rebaja aun mas la presion efectiva mediante la adicion de vapor en la
alimentacion y en la base de la columna, esto reduce la presion parcial en la
columna de destilacion. Esta corriente de residuo de vacio sale con una
temperatura superior a los 400 °C y por tratarse de un residuo de crudo
pesado contiene cierto grado de acidez, ambas cosas son convenientes para
los siguientes procesos. En primer lugar la corriente de crudo es trasladada
mediante dos bombas de desplazamiento positivo (tipo tornillo), aditivada
con una primera solucion de un metal alcalino en agua, y mezclada
mediante dos mezcladores estaticos en linea. Posteriormente esta corriente
es aditivada con una segunda solucién de un metal en agua, niquel o cobalto
o un metal alcalinotérreo (calcio o magnesio) y mezclada mediante dos
mezcladores estaticos en linea para crear una emulsion catalitica formada
por los precursores cataliticos. Esta corriente de hidrocarburo entra a un
horno donde la carga se calienta hasta los 440 °C, conveniente para el
sistema de vapoconversion adaptado al proceso viscorreduccion de craqueo
en cédmara. Agua es convertida a vapor saturado a través de la zona
convectiva del horno para luego ser inyectada al crudo que alimenta al
horno en la zona radiante, con fines de evitar la coquizacion en este equipo
y disminuir la presion parcial del crudo, favoreciendo asi la volatilizacién
de los livianos en el reactor. La carga precalentada de crudo se envia a la
camara de reaccion (reactor adiabatico o “soaker”), donde toma lugar la
mayor parte del craqueo térmico a 440 °C y una presion de 130 psi. El
efluente del tambor “soaker” es enviado a un fraccionador para recuperar

los componentes livianos y retirar el residuo craqueado por el fondo. Los
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componentes livianos son fraccionados para generar gas, gasolina, kerosene
y gasoil mientras que los fondos que consisten de residuo pesado son en
parte reciclados para enfriar la corriente que abandona la camara de

reaccion, y el restante es enviado a la mezcla de fueldleo.
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Diagrama de bloques del proceso
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Diagramas de Flujo de Proceso.

TK-101 TK-102 P-101 A/B/C/ID

P-102 A/B/C/ID

TANQUE TANQUE BOMBA CENTRIFUGA BOMBA CENTRIFUGA E-101 E-102
ALMACENAMIENTO ALMACENAMIENTO DE CRUDO DE CRUDO INTERCAMBIADORES DE INTERCAMBIADOR DE
DE CRUDG BE CRUDG CALOR A/B/C/D/E/FIGIH CALOR C/D
TK-101 r Crudo pesado a emulsionacién
ToT T T T T T s s | y aditivacion
._{
P P APLANO 2/8
pr— —- r- f;
CRUDO PESADO DILUIDO E-101 AB 101 D
P-101 A/B/C/D
TK-102 r .
e S Crudo pesado a emulsionacin
1 y aditivacién
._{
L > > APLANG 218
h— e —- > / >
E-102 E/F E-102 G/H
P-102 A/B/C/ID
Notas Revisado Fecha: ETAPA DE ALMACENAMIENTO Y PRECALENTAMIENTO | Proyecto: disefio conceptual de la integracion de las tecnologias Bioconversion/Vapoconversion
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TK-201 P-201 A/B M-201 A/B/C/D TK-202 E-201 E-201 P-202 A/B
TANQUE DE BOMBA CENTRIFUGA MEZCLADORES TANQUE DE INTERCAMBIADORES DE INTERCAMBIADORES DE BOMBA CENTRIFUGA
SURFACTANTE EN LINEA BIOCATALIZADOR CALOR A/B CALOR C/D
SURFACTANTE BIOCATALIZADOR
TK-201 TK-202 H
H &-’
P-201 A/B
P-201 A/B
— RN\ —
M-201 A/B B -
CRUDO EMULSIONADO Y ADITIVADO
DE PLANO 1 g > ‘A BIOCONVERSION
S VAVAVAY -
> > >
M-201 C/D
E-201 A/B E-201 C/D
DE PLANO 1 ~IH >
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M-301 A/B M-302 A/B/C M-303 A/B/C TK-301 A/B TK-302 A/BIC TK-303 A/B/C
MEZCLADOR EN MEZCLADOR EN MEZCLADOR EN TANQUE TANQUE TANQUE
LINEA LINEA LINEA BIOCONVERSION BIOCONVERSION BIOCONVERSION
EDE PLANO 2/8
M-301 A » »
T L L
_n P
L

M-301 B CRUDO

BIOCONVERTIDO A
RECUPERACION
APLANO 478
@ @
== > >
L L L
—-RANNN—' | |
M-302 B BIOCONVERTIDO A

* ' RECUPERACION

APLANO 4/8

s W S
L > >
Lol Lol .
L
CRUDO
BIOCONVERTIDO A

B Vavava . \

M-303 B I I A PLANO 4/8
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P-401 A/B/C/D P-402 A/B/C/D E-401 E-402 TK-401 TK-402 P-403 A/B P-404 A/B
BOMBA CENTRIFUGA BOMBA CENTRIFUGA INTERCAMBIADORES DE INTERCAMBIADORES DE TANQUES DE TANQUES DE BOMBA CENTRIFUGA BOMBA CENTRIFUGA
CALOR A/B/C/D/EIF CALOR A/BICIDIEIF ALMACENAMIENTO DE ALMACENAMIENTO DE
CRUDO A/B CRUDO A/B
P-403 C/D P-404 C/D
BOMBA CENTRIFUGA BOMBA CENTRIFUGA
‘ ‘
E-401 A/B E-402 A/B
P-401 A/BIC/D _@
TK-401 CRUDO A DESALACION Y
B DESHIDRATACION, (SECCION OMITIDA
POR NO FORMAR PARTE DE LOS
OBJETIVOS DE DISENO DE ESTE TEG) Y
POSTERIORMENTE A ALMACENAMIENTO
A J A J . Y PRECALENTAMIENTO
»
> >
— —
P-402 A/B/C/D ] ]
= ——G9 —
E-401 C/D »
E-02CID P-403 A/B
¥ TK-402 CRUDO A DESALACION Y
4 Y AB —@ DESHIDRATACION, (SECCION OMITIDA
POR NO FORMAR PARTE DE LOS
OBJETIVOS DE DISENO DE ESTE TEG) Y
— —— POSTERIORMENTE A ALMACENAMIENTO
Y PRECALENTAMIENTO
] I .
>
E-401 DIF ( ) E-402 EIF ( )
Y
Y
P-404 A/B
Y |
P
SE OBVIO LA ETAPA
DE DESHIDRATACION
Y DESALACION POR
NO SER TEMA DE
ESTE TEG
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TK-501 TK-502 P-501 A/B P-502 A/B E-501 E£.502
TANQUE DE TANQUE DE BOMBA CENTRIFUGA BOMBA CENTRIFUGA INTERCAMBIADOR DE INTERCAMBIADOR DE
ALMACENAMIENTO DE ALMACENAMIENTO DE CALOR A/B/C CALOR A/B/C
CRUDO CRUDO P-501 C/D P-502 C/D
BOMBA CENTRIFUGA BOMBA CENTRIFUGA
N |
| PC |
I
Gas [ |
Combustible Venteo
TK-501
- - CRUDO PRECALENTADO A
__________________________ HORNO Y DESTILACION
“ ATMOSFERICA
=2 - - -
QY
E-501 A E-501 B E-501C
P-501 A/B P-501 C/D
= ki
! PC |
| I
|
Gas
Combustible Venteo
TK-502
CRUDO PRECALENTADO A
77777777777777777 HORNO Y DESTILACION
ATMOSFERICA
P-502 A/B P-502 C/D
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H-601 E-601
HORNO DE PUMP-AROUND
PRECALENTAMIENTO DE C-601
E-602
PUMP-AROUND
DE C-601

P-601 C-601
BOMBA DE COLUMNA DE
PUMP-AROUND | DESTILACION
ATMOSFERICA
P-602
BOMBA DE

PUMP-AROUND I

GASES DE COMBUSTION

AE-601

AEROENFRIADOR

P-605 A/B
BOMBAS DE AGUA AGRIA

P-606 A/B
BOMBAS DE KEROSENE

C-602 P-607 A/B P-608 A/B P-609 A/B
STRIPPER DE BOMBAS DE DIESEL ~ BOMBAS DE GASOIL ~ BOMBAS DE FONDO
KEROSENE
P-610 A/B
C-603 C-604 BOMBAS DE FONDO
STRIPPER DE STRIPPER DE
DIESEL GASOIL

GASES INCONDENSABLES

O

AGUA AGRIA A TRATAMIENTO

O

P-603 A/B

P-605 A/B NAFTA

S

O

P-604 A/B

C-601

DE PLANO 5/8

LC

P-603 A/B V-604
BOMBA DE SEPARADOR
REFLUJO NAFTA/AGUA
P-604 A/B
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NAFTA
»
- P-602
] o
L
-
A

vapor C-604
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H-701
HORNO DE

DE PLANO 6/8

VAPOR

PUMP-AROUND

PRECALENTAMIENTO

DE C-701 PUMP-AROUND |
E-702 P-702
PUMP-AROUND BOMBA DE

E-701 P-701

BOMBA DE

DE C-701

PUMP-AROUND II

GASES DE COMBUSTION

c-701
COLUMNA DE
DESTILACION AL
VACIO

AE-701
AEROENFRIADOR

V-701 C-702
SEPARADOR STRIPPER DE LVGO
NAFTA/AGUA

C-703
STRIPPER DE HVGO

P-703 A/B P-704 A/IB P-705 A/B P-706 A/B P-707 A/B P-708 A/B
BOMBAS DE BOMBAS DE AGUA  BOMBAS LVGO BOMBAS HVGO BOMBAS DE FONDO BOMBAS DE FONDO
REFLUJO AGRIA

GASES INCONDENSABLES

AGUA AGRIA A
TRATAMIENTO

P-704 A/B

LVGO

(AN
-

FO-, (7
P-705 A/B
| LCF——
C-701
E-702
p-702
- ]
- 1
'—‘ P-706 A/B
- )
> |
- A
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I
I
! _
L___
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-
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TK-801 M-801 A/B TK-802 M-802 A/B H-801 R-801 C-701 V-701 P-801 BDMBAPDBéBKERO +
TANQUE DE MEZCLADORES EN TANQUE DE MEZCLADORES EN HORNO DE UNIDAD COLUMNA SEPARADOR BOMBA DE NAFTA DIESEL
ALMACENAMIENTO DE LINEA ALMACENAMIENTO DE LINEA PRECALENTAMIENTO  VISCORREDUCTORA FRACCIONADORA  NAFTA/AGUA
CATALIZADORES | CATALIZADORES II P-802 P804

BOMBA AGUA AGRIA BOMBA DE GASOIL

P-805
GASES DE COMBUSTION BOMBA DE RESIDUO

GASES HACIA MECHURIO

CATALIZADORES Il
CATALIZADORES |
TK-802
TK-801 @

|

|

» |

gl

|

e — g e
| |
y
{ AGUA AGRIA A
o | TRATAMIENTO
P-801 P-802 |
H-801
7/ KERO + DIESEL
/ P-802
g VAVAVAN _ ‘
—_ >
M-801 A
A
DE PLANO 7/8 y - Y -

@ P-803

GASOIL

(::) - L) |
M-802 A

RESIDUO A
ALMACENAMIENTO|

\ /

VAPOR

M-802 B
SOBRECALENTADO
|
@ | P-805
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LISTA DE EQUIPOS
L . Ubic.
Nombre Descripcion N° Material
DFP
Tanque de o
TK-101 ] 2 | Acero inoxidable 1/8
almacenamiento
Bomba desplazamiento ) .
P-101/102 . ] 8 | Acero inoxidable 1/8
positivo (tornillo)
E-101/102 Intercambiador de calor | 4 | Acero inoxidable 2/8
TK-201 Tanque de surfactante 1 | Acero inoxidable 2/8
Bomba desplazamiento .
P-201 . ) 2 | Acero inoxidable 2/8
positivo (tornillo)
TK-202 Tanque de biocatalizador | 1 | Acero inoxidable | 2/8
Bomba desplazamiento ] ]
P-201/202 o ) 2 | Acero inoxidable 2/8
positivo (tornillo)
E-201/202 Intercambiador de calor | 2 | Acero inoxidable 2/8
M-
Mezclador en linea 6 | Acero inoxidable 3/8
301/302/303
TK-
Tanques de o
(301/302/303 ) » 8 | Acero inoxidable 3/8
bioconversion
)JA/B/C
P-401/402 Bomba desplazamiento o
o ) 8 | Acero inoxidable 4/8
A/B/C/D positivo (tornillo)
E-401/402 . L.
Intercambiador de calor | 6 | Acero inoxidable 4/8
A/B/C
TK-401/402 | Tanque de rompimiento o
. 4 | Acero inoxidable 4/8
A/B de emulsion
P-403/404 Bomba desplazamiento ) .
o ) 4 | Acero inoxidable 4/8
A/B positivo (tornillo)
Tanque de ) .
TK-501/502 ] 2 | Acero inoxidable 5/8
almacenamiento
P-501/502 Bomba desplazamiento ) )
o ) 4 | Acero inoxidable 5/8
A/B positivo (tornillo)
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E-501/502 ) o
Intercambiador de calor | 6 | Acero inoxidable 5/8
A/B/C
Horno de .
H-601 ] 1 | Acero inoxidable 6/8
precalentamiento
E-
Pump-Around 3 | Acero inoxidable | 6/8
601/602/603
C-601 Columna dest. Atmosf. 1 | Acero inoxidable 6/8
AE-601 Aeroenfriador 1 | Acero inoxidable 6/8
V-601 Separador liquido-vapor | 1 | Acero inoxidable 6/8
P-601/602/
(603/604/605 | Bomba desplazamiento ) )
o ] 18 | Acero inoxidable 6/8
/606/607/608/ positivo (tornillo)
609/610)A/B
Horno de .
H-701 ] 1 | Acero inoxidable 7/8
precalentamiento
E-701/702 Pump-Around 2 | Acero inoxidable | 7/8
C-701 Columna dest. al Vacio. 1 | Acero inoxidable 7/8
AE-701 Aeroenfriador 1 | Acero inoxidable 7/8
V-701 Separador liquido-vapor | 1 | Acero inoxidable | 7/8
P-701/702/ )
Bomba desplazamiento S
(703/704/705 o ] 10 | Acero inoxidable 7/8
positivo (tornillo)
/706)A/B
Tanque de o
TK-801/802 ] 2 | Acero inoxidable 8/8
Almacenamiento pre-cat
Bomba desplazamiento o
P-801/802 o ] 2 | Acero inoxidable 8/8
positivo (tornillo)
M-801/802 Mezclador en linea 4 | Acero inoxidable 8/8
R-801 Unidad Viscorreductora | 1 | Acero inoxidable 8/8
AE-801 Aeroenfriador 1 | Acero inoxidable 8/8
P-801/802 . .
Bomba centrifuga 5 | Acero inoxidable | 8/8
/803/804/805
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Hojas de especificaciones

Tanque
UNIVERSIDAD CENTRAL DEVENEZUELA ESPECIFICACION DE PROCESO HOJAN®1
FACULTAD DE INGENIERIA TANQUES de
ESCUELA DE INGENIERIA QUIMICA
GENERAL DETALLESMECANICOS
Identificacion: Boquillas
N° de unidades 2 Identif. ~ |Tamafio, plg Servicio
Planta Bioconversion/Vapaconversion A 40 Alimentacion
Servicio Almacenaje B 40 descarga
Fluido petroleo C 1 Entrada gas inerte
Diémetro, m 454 D 1 salida gas inerte
Altura, m 146 E 1 Venteo
Capacidad, m3 24000 Vialvulas de Seguridad
Nivel liguido, ma 444 40 \Venteo
Tipo Cilindro Vertical Boca de Visita, plg 24
Techo Fijoext. Y flotante int. Drenajes, plg 2
CONDICIONES DE PROCESO DISENO Y CONSTRUCCION
Presion de Operaci6n, psi 2 Presion de Disefio, psi )
Temperatura de Operacidn, °C Amb. Temperatura de Disefio, °C 62
Viscosidad a T. de operacion, Cp Material de Construccion s
G.EaT. de operacion 087 Aislamientofespesor, om | e
Presionde Vapora T.deoper,psia | e Espesor de la Pared mm 50
° E
A
-
OBSERVACIONES: Por tratarse de un tanque de mas 26 pies de diametro se recomienda dos hoca de visita .
PLANOS DE REFERENCIA PROYECTO: HOJAN®:
de

REALIZADO POR: FECHA:

REVISADO POR: FECHA:

APROBADO POR: FECHA:

ESPECIFICACION N° REV. N
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Torre atmosférica

PROYECTO:
UNIVERSIDAD CENTRAL DE VENEZUELA HOJANo.:

ESPEC'F'CAC'ON DE PROCESOS Disefio conceptual de la integracién de

FACULTAD DE INGENIERIA de las tecnologias

ESCUELA DE INGENIERIA QUIMICA RECIPIENTES A PRES|ON Bioconversién/Vapoconversion para

el mejoramiento de crudos

IDENTIFICACION: PLANTA:

SERVICIO N°REQUERIDO: 1

DESCRIPCION: Columna de destilacién atmosférica

DATOS DE OPERACION/MECANICOS

Temperatura de Operacion, Max./Nor./Min. °C 420/ 230 / 43

Presi6n de Operacion, Max./Nor./Min. KPa 320/ 130 / 100

Presion de Disefio, Tope / Fondo. KPa

Temperatura de Disefio, Tope / Fondo °C

Flujo de liquido, max.. Kg./hr 794153 =]

Densidad liquidos cond standard (0°C, 1 atm), gricm3 097

Densidad liquido a Temperatura de operacion, Kg/m3 0.87

Viscosidad liquido a Temperatura de operacion, cp 1.67

Flujo de Gases, Kg/hr 8700 AV A Y ATYAT A

Pesomolecular Gases 18

It

Densidad gases atemperatura de operacién, gricm3 0.99

Medio de enfriamiento

Flujo maximo requerido, [tmin

YA AT AT

Diametrointerno, ft 217

Diametro externo, ft C-Eﬂ 1

Longitud T/T, ft 81.4

Il

Numero de Secciones Empacadas

I

Tipode empaque

Altura del Lecho Catalitico, mm

Altura del Relleno, mm

Altura total del Relleno, mm

Espesordel aislante,mm =

Platos - espaciamiento/ N° Requerido

Tipos de Platos

Agitador

BOQUILLAS MATERIALES

IDENT TAVANO SERVICIO FLUJOS, Kgh Carcaza: Acero Inoxidable Bridas: Acero Inoxidable

A Cabezales Acero Inoxidable Empacaduras  Acero Inoxidable

B Boquillas: Acero Inoxidable Soportes Acero Inoxidable

Volumen Total del Recipiente, ft3: 30.000

D Volumen méaximo de liquido, ft3:

E Rango volumen requerido control de nivel, ft3:

F Tiempo de residencia, min:

Vélwlas de Alivio - Tipo / Tamafio

H -Presion/ Especificacion, psi:

| -Namero requerido:

OBSERVACIONES / REVISIONES

REV.  POR: APROB.: Rev. POR APROB REV. POR APROB. REV, POR: APROB
A FECHA: FECHA: A FECHA: FECHA; A FECHA FECHA; FECHA: FECHA:
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Torre de vacio

UNIVERSIDAD CENTRAL DE VENEZUEL'A ESPECIFICACION DE PROCESOS PD?SOEEOES;%EpluaI de Ia'imegraci[')n HOJdAeNo.:
FACULTAD DE INGENIERIA A de las tecnologias
ESCUELA DE INGENIERIA QUIMICA RECIPIENTES A PRESION Bi"Cg‘"r‘r’]ee;f)if:r/n\ll:':&cgg";fé‘zns paraj
IDENTIFICACION: PLANTA
SERVICIO: NeREQUERIDO: 1
DESCRIPCION: Columna de destilacion atmosférica
DATOS DE OPERACION / MECANICOS
Temperatura de Operacion, Max./Nor./Min. °C 448/379/224
Presion de Operacion, Max./Nor./Min. KPa 9.8/ 12.8/13.3
Presién de Disefio, Tope / Fondo. KPa
Temperatura de Disefio, Tope / Fondo °C
Flujo de liquido, méax.. Kg./hr 236659
Densidad liguidos cond standard (0°C, 1 atm), Kg/cm3] 1040
Densidad liquido a Temperatura de operacién, Kg/m3 845
Viscosidad liquido a Temperatura de operacién, cp 0.79 ><
Flujo de Gases, Kg/hr 2533 .
Peso molecular Gases 18 —
Densidad gases a temperatura de operacion, gr/cm3
Medio de enfriamiento
Flujo méaximo requerido, It/min —
Diametro interno, ft 125
c-T1
Diametro externo, ft
Longitud T/T, ft 46
Nimero de Secciones Empacadas
Tipo de empaque
=
Altura del Lecho Catalitico, mm —l
Altura del Relleno, mm —_—
Altura total del Relleno, mm =
Espesor del aislante, mm
Platos - espaciamiento / N° Requerido
Tipos de Platos
Agitador
BOQUILLAS MATERIALES
IDENT TAMARNO SERVICIO FLUJOS, Kgh Carcaza: Acero Inoxidable Bridas: Acero Inoxidable
A Cabezales: Acero Inoxidable Empacaduras  Acero Inoxidable
B Boquillas: Acero Inoxidable Soportes Acero Inoxidable
c Volumen Total del Recipiente, t3: 30.000
D Volumen maximo de liquido, ft3:
E Rango volumen requerido control de nivel, ft3:
F Tiempo de residencia, min:
G Valvulas de Alivio - Tipo / Tamafio
H -Presion / Especificacion, psi:
| -NGmero requerido:
J
OBSERVACIONES / REVISIONES
R o reow R fow itom R S o A o
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DISENO DE LAS ESTRATEGIAS DE CONTROL

A continuacion se describen las posibles estrategias de control que se
implementarian en la refineria donde se integren las tecnologias
Bioconversidn/Vapoconversion para el mejoramiento de crudos pesados y
extrapesados. La importancia de los sistemas de control radica basicamente
en disminuir al méximo el efecto que pudiesen tener ciertas perturbaciones
en algunas de las variables del proceso (temperatura, presién y nivel del
liguido). Con ello se garantiza la seguridad en el proceso, la calidad de los

productos y la capacidad de produccion.

Las estrategias de control empleadas en el proceso total son tres de las mas
utilizadas, como lo son la estrategia de control por retroalimentacion, por
relacion y en cascada. Se emplean controles proporcionales integrales (PI)
para control de temperatura; mientras que para el control de presion y flujo
se utilizan controladores proporcionales derivativos. Finalmente, se utilizan

controladores proporcionales para controlar el nivel de los tanques.

Sistema de control en los tanques.

En los recipientes y tanques de almacenamiento es importante controlar el
nivel de liquido y la presion dentro de los mismos, por lo que en todos los
casos se emplea un control por retroalimentacion para el nivel, de tal
manera de mantener el nivel del liquido en un rango tal que no se desborde
por exceso de volumen en el mismo y también para evitar una posible
cavitacién de las bombas por bajos niveles de liquido en el tanque,
manipulando para ello el flujo a la salida del recipiente o tanque. Para ello,
se dispone de un sensor de nivel en cada uno de los tanques seguido de un
controlador proporcional y luego un convertidor. Las fallas de las valvulas

son abiertas (aire para cerrar), por lo que los controladores son de accion
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inversa. En cuanto al control de presion, se emplean valvulas de alivio para
descargar vapores hacia los sistemas de alivio (mechurio) cuando exista un

exceso de presion.

Sistema de control en los intercambiadores de calor

En los intercambiadores de calor de la planta se controlaria la variable
temperatura de la corriente de salida del fluido de proceso, para ello se
emplearian sistemas de control por retroalimentacién donde se mide la
temperatura del proceso y se manipula el flujo del fluido de servicio para
mantener la temperatura a controlar a las condiciones necesarias para el
procesamiento. Las fallas de las valvulas son cerradas (aire para abrir), por

lo que la accion del controlador es directa.

Sistemas de control en los Hornos: H-601, H-701 y H-801.

Para los hornos involucrados en el proceso, se dispone de un sistema de
control en cascada. Dentro del cual se encuentra anidado un control de
relacion entre el flujo de combustible y el flujo de aire. En este sentido, el
control de relacion garantiza la existencia del 25 % de exceso de aire que se
necesita para que ocurra una combustion completa, donde la variable a
medir es el flujo de combustible y el flujo a manipular es el de aire. Por
otro lado, se debe de contar con un transmisor de temperatura en la
corriente de salida del horno, con fines de controlarla dentro de un
determinado rango que garantice la reaccidn respectiva, manipulando para
ello el flujo de combustible en el horno, variable que se asocia a su vez a un
sistema de control por relacion. De aqui que el sistema completo de control
se denomina cascada. La falla de la valvula de combustible es cerrada (aire

para abrir), por lo que finalmente el controlador es de accion inversa.
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Sistemas de control en la columna de destilacién atmosférica C-601

En la columna de destilacion atmosférica se tendrian basicamente cinco (5)
sistemas de control, entre los cuales estan el control de nivel de liquido en
la zona de retiro del residuo atmosférico y el nivel en los platos de retiro de
los destilados intermedios y el control de temperatura en el liquido que
retorna a la torre en cada pump around y finalmente el control de presion en

la torre.

Se debe controlar el nivel de liquido en el plato de retiro del kerosene,
diesel, gasoil y también en el fondo de la torre para garantizar un minimo
de liquido en la succion de las bombas. Para esto se recomienda usar para
los platos de retiro de kerosene, diesel y gasoil un sistema por
retroalimentacion, donde la variable manipulada es el flujo de salida de
cada uno respectivamente y para el fondo de la torre se utiliza una
estrategia de control override para asegurar que existe suficiente liquido
para la succion de la bomba y mantener el nivel requerido dentro de la
columna manipulando para ello el flujo de residuo de vacio. Las fallas de
las valvulas son cerradas (aire para abrir) por lo que la accién de los

controladores es de tipo directo.

Otro de los controles que se emplearia en la columna es la temperatura a la
que retorna el liquido de cada pump around, para los cuales se usaria un
sistema por retroalimentacion, manipulando el flujo de agua de servicio.

La falla de las véalvulas es abierta (aire para cerrar) por lo que los

controladores son de tipo inverso.

Finalmente, si existe sobrepresion dentro de la columna atmosférica se
colocarian unas valvulas de alivio para que no afecte la operacion de la

columna el aumento de la presién.
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Sistemas de control en la columna de destilacién al vacio C-701

En la columna de destilacion al vacio se tendrian basicamente seis (6)
sistemas de control, entre los cuales estan el control de presion en la torre,
el control de nivel de liquido en la zona de retiro del gasdleo de vacio, el
control de temperatura en el liquido que retorna a la torre en cada pump
around, el control de nivel y el control de temperatura en el fondo de la

torre.

El control més importante en la columna es el de presidn, ya que este es el
que garantiza que la columna opere a las presiones subatmosféricas que
permitan generar un vacio. Para esto, se emplearia un sistema por
retroalimentacién, donde la sefial que se mide es la presion en el tope y la
variable manipulada es el flujo de gases no condensables que se recircula en
el sistema de vacio. La falla de la valvula es abierta (aire para cerrar); por

lo que el controlador es de accion inversa.

Se debe controlar el nivel de liquido en el plato de retiro del gaséleo de
vacio y también en el fondo de la torre para garantizar un minimo de
liguido en la succion de las bombas. Para esto se recomienda usar para el
plato de retiro de gaséleo un sistema por retroalimentacién, donde la
variable manipulada es el flujo de salida de gasoleo y para el fondo de la
torre se utiliza una estrategia de control override para asegurar que existe
suficiente liquido para la succion de la bomba y mantener el nivel requerido
dentro de la columna manipulando para ello el flujo de residuo de vacio.
Las fallas de las valvulas son cerradas (aire para abrir) por lo que la accién

de los controladores es de tipo directo.

Otro de los controles que se emplearia en la columna es la temperatura a la
que retorna el liquido de cada pump around, para los cuales se usaria un

sistema por retroalimentacion, manipulando el flujo de agua de servicio.
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La falla de las valvulas es abierta (aire para cerrar) por lo que los

controladores son de tipo inverso.

Finalmente, se utiliza un sistema de control de temperatura en el fondo de la
torre, en el cual la variable manipulada es el flujo del “quench”. La falla de
la valvula es abierta (aire para cerrar) por lo que la accion del controlador

es de tipo inversa.

Sistemas de control en el Reactor R-801 y columna C-801

(viscorreductor)

Se recomiendan tres sistemas de control en la unidad de reaccion y
despojamiento de livianos (viscorreductora). Primero, el control de nivel
en el tanque, para el cual se utilizaria un sistema por retroalimentacion,
donde la variable manipulada seria el reflujo del tanque. La falla de la
valvula seria abierta (aire para cerrar), siendo el controlador de accion

inversa.

Deberéa existir un control de presion de los vapores en el reactor, por lo que
se contaria con una valvula de alivio para descargar vapores hacia la
columna de despojamiento cuando haya un exceso de presion. Finalmente,
se deberd contar con un sistema de control de presion de tope en la columna
despojadora. Este sistema seria de retroalimentacién, donde la sefial que se
mide es la presion de vacio del tope, la misma es enviada a un controlador
para luego manipular el flujo de gases no condensables que se recirculan en
el sistema de la columna despojadora, donde la valvula seria de falla abierta

(aire para cerrar) y la accion del controlador es inversa.
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CAPITULO VI

CONCLUSIONES

e Se logro disefiar conceptualmente la integracion de las tecnologias
Bioconversion/Vapoconversion para el mejoramiento de crudos
pesados, extra pesados y bitimenes mediante las siguientes etapas de
proceso: emulsificacion, aditivacion 1, bioconversion, recuperacion,
destilacidn (atmosférica y de vacio), aditivacion Il y vapoconversion.
Es importante resaltar que en cada etapa de procesos se contemplan

estrategias novedosas de operacion.

e La integracion de los procesos Bioconversion y Vapoconversion
deviene en un aumento en cuanto al volumen total de combustibles
obtenidos y en una disminucion de los residuales con relacién a los

procesos téermicos respectivos.

e El analisis de la data de simulacion indica que la bioconversion de
crudos redistribuye hidrocarburos, disminuye pesos moleculares
promedio de distintas fracciones y ocurre casi exclusivamente en

macromoléculas de altos pesos moleculares.

e EIl programa de simulacién PRO Il 8.1 hace posible el seguimiento y
estudio de los procesos de bioconversion de diferentes crudos

pesados.

e La implementacion de la tecnologia vapoconversion en el residuo de
vacio deviene en un mayor volumen de combustibles con respecto a

la tecnologia térmica de viscorreduccién.
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La integracion Bioconversion/Vapoconversion disminuye los
residuos totales en refineria lo que disminuiria los costos de

operacién y disminuiria el volumen total de subproductos.

RECOMENDACIONES

Se propone realizar corridas de planta piloto de al menos 1 barril por

dia para validar los resultados de esta posible integracidn.

Durante la ejecucién de una eventual corrida de planta piloto se
recomienda hacer un estudio fisicoquimico de los cortes de los
biocombustibles atmosféricos, de vacio y de la etapa de
vapoconversién para observar los cambios a nivel molecular de

estos.

Se recomienda hacer una simulacion para el avance de las reacciones

autocataliticas de las bacterias.

Se recomienda un estudio econdmico para determinar la factibilidad
de instalacion de esta nueva tecnologia en refinerias de conversion

profunda.

Es aconsejable hacer un estudio energético del horno previo a la

vapoconverion.
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APENDICE

Célculos tipos
COLUMNA DE DESTILACION ATMOSFERICA.

1.-El disefio preliminar de la columna de destilacion atmosférica se realizo
haciendo uso del programa de simulacion PRO Il 8.1, y de las
recomendaciones que en la literatura se encuentran para el disefio de estas.
Primeramente mediante un shortcut y las condiciones recomendadas en la

literatura para crudos pesados, condiciones reportadas a continuacion:

Tabla 41: tipo y flujo de alimentacién:

density throughput
crude (kg/m?) (m®/h)
light crude 845 (36.0 AFPI) 795
intermediate crude 889 (27.7 API) 795
heavy crude 934 (20.0 API) 795

Fuente: Bagajewicz, M. y Shuncheng J. 2001.

Tabla 42: Porcentajes en volumen de destilado y temperaturas asociadas.

temperature (°C)

light intermediate heavy

vol 9% crude crude crude
5 45 94 133
10 82 131 237
30 186 265 344
50 281 380 482
70 382 506 640
90 552 G670 N/A

Fuente: Bagajewicz, M. y Shuncheng J. 2001.

Nota: Como referencia y antes de incluir los verdaderos porcentajes en

volumen de destilado con sus respectivas temperaturas.
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Tabla43: Ligeros finales en la composicién del crudo.

vol %

light intermediate heavy
compound crude crude crude
ethane 0.13 0.1 0
propane 0.78 0.3 0.04
isobutane 0.49 0.2 0.04
r-butane 1.36 0.7 0.11
isopentane 1.05 0 0.14
n-pentane 1.30 0 0.16
total 5.11 1.3 0.48

Fuente: Bagajewicz, M. y Shuncheng J. 2001.

Tabla44: Especificaciones de producto y plato de retiro y de alimentacidn.

withdrawal

product specification tray
naphtha D86 (95% point) = 182 °C 1
kerosene D86 (95% point) = 271 °C 9
diesel D86 (95% point) = 327 °C 16
gas oil D86 (95% point) = 377—410 °C 25
overflash rate 0.03
kerosene—naphtha (5—95) gap = 16.7 °C
diesel—kerosene (5—95) gap = 0 °C
gas oil—diesel (b—95) gap= —5.6 "C to —11 °C
feed tray 29
total trays 34

Fuente: Bagajewicz, M. y Shuncheng J. 2001.

2.- Convergencia de la columna.

Mediante las anteriores especificaciones (menos el nimero de platos que
corresponde a platos reales) junto con los flujos masicos de entrada de
proceso (5000 bbl/h) se obtuvo una columna de 20 platos teoricos y
posteriormente con este dato y las presiones y temperaturas recomendadas a
lo largo de la columna, los flujos a retirar de cada corriente lateral, el
sistema termodinamico adecuado (ya explicado en la metodologia) y

finalmente afadiendo los pump-around indicados en la bibliografia para
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reducir el diametro de la columna (y por extension los costos) se disefia la

misma.

2.- Para obtener los platos reales mediante la correlacion O’Connell se

calcula la volatilidad de la corriente de alimentacion:

2.1-Conociendo al clave liviano y al clave pesado:

Clave liviano. Clave pesado
Y ik(nBp-262)=168,6841 Y hk(nBp-287)=142,4341
Xik(nBp-262) =65,3670 Xhk(Nsp-287)=70,1549
168,6841 142,4341
k= AEmio~ — % hk — =2,03
65,3670 70,1549

2.2-Calculando la volatilidad:

a= 2,58 =127
2,03

2.3-Con la viscosidad obtenida de la corriente de alimentacion de la

torre:

4 =0,4419¢cp = 0,4416.e —3(kg/ m.S)

2.4-Con estos valores calculo el valor de la abscisa de la grafica de
O’Connell:

abs=a* u

abs =0,4416e —3*1,27 =5,61e—4
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Figura 41: Grafico de O’Connell. Eficiencia global de platos de torres de destilacién

para separacién de hidrocarburos y mezclas similares.

Con la grafica se obtiene una eficiencia global aproximada de 57%.

(Eo=0.57).
2.5-Determinacion de los platos reales:

Platos _teéricos 20
platosreales = = =35
E, 0.57

Que coincide con las recomendaciones de la literatura para el nimero de

etapas en torres para la destilacion de crudos pesados:
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Tabla45: Requerimientos en nimero de platos para torres de destilacién atmosférica.

number
separation of trays

light naphtha to heavy naphtha
heavy naphtha to light distillate
light distillate to heavy distillate
heavy distillate to gas oil

flash zone to first draw tray
steam stripping sections

e G0 e e D
= Sy S 00 0o

Fuente: Watkins, R. 1973.
Para el balance de masa de agua (vapor de despojamiento que entrara por el
inferior de la torre) se recomienda una relacién de 10 libras por barril de
producto neto de fondo (28 kg de vapor por m® de producto de fondo (2500
bbl/h, aprox 400 m®Mh), con lo que se calculé el vapor de fondo de la
columna.

28kg/h* 400 =11200kg/ h

3.- Etapa éptima de alimentacion:

Para establecer la etapa Optima de alimentacion se procedié a variar la
ubicacién de la corriente que alimenta a la columna a lo largo de los platos
16,17,18 y 19; obteniéndose que la menor diferencia de la carga calorica

entre el condensador y el rehervidor esta en el plato nimero 18.

4.-Dimensionamiento (sizing) de la columna.

Mediante la utilizacion del programa PRO Il 8.1 se realiza el
dimensionamiento de la torre de destilacion. EIl programa permite el ingreso
del tipo de plato (Sieve), el espaciamiento entre los mismos (24plg) vy el
Factor de Carga (1,0) que es un parametro relacionado con la formacion de
espuma en el sistema. Luego de que la simulacién converge de forma
adecuada se tiene como resultado un didmetro de 260 pulgadas (21.67 ft)

con un porcentaje de inundacion que va desde el 76% hasta el 79%.
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5.-Altura de la columna de destilacion.

5.1-Altura de la seccion de platos.

H, =(N-1)xe
Donde:
Hp : Altura de la seccion de platos (ft).
N : Numero de platos reales.
e : Espaciamiento entre platos (ft). (2 ft / 24plg).
H, =(35-1)* 21t =68 ft

5.2- Altura del Tapon de Liquido en la Columna

Volumen acumulado para el tiempo de residencia

V = Qut s
Donde:

V: Volumen de residencia (ft* ).
Q: Caudal de la corriente de fondo

tres : Tiempo de residencia (7 min).

3
V =234 ﬁ_ -7min =1638 ft*
min
5.3-Altura de tapon de fondo
\Y
h= 2
n.i
4

Donde:
D: Diametro de la columna en el fondo (21.67 ft).

h: Altura del tapdn de liquido (ft).
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3
h= 1638ﬂ. ~ =444 1t
<. (21.67 pie)

4

Se consideran las distancias establecidas en los criterios de disefio de las

columnas.
H; =H, +h+9pie
Donde:

H+: Altura total de la columna (ft)

H; =68+4.44+9=8144 ft

6- Volumen Total de la Columna de Destilacion C-301

V. :w
T 4

Donde:

V1 : Volumen Total (ft*).

21.67% -81.44- 1)

vV, = ( = 30036 ft?
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COLUMNA DE DESTILACION AL VACIO.

1.-El disefio preliminar de la columna de destilacién al vacio se realizo
haciendo uso del programa de simulacion PRO Il 8.1, y de las
recomendaciones que en la literatura se encuentran para el disefio de estas.
Primeramente mediante un shortcut y las condiciones recomendadas en la

literatura para crudos pesados.

Tabla 46: Especificaciones tipicas de una torre de vacio

total number of trays 7

flash zone pressure, psia 1.90
LVGO D86 95% tempcerature, “C 4104

flash zone temperature, °C 382
overflash ratio 0.02
overhead temperature, °C 127
bottom stcam/vacuum residue, 1b/bbl 2—31(2.74)

2 Equivalent to 30 vol % of total vacuum gas oil.

Usualmente, la especificacion para LVGO es su razén de flujo, tipicamente

definido como 1/3 del flujo total destilado.

Tabla 47: Temperaturas tipicas de los productos.

prodonct temperature, “C viscosity, CP

LvGO 104 3.9
L ] 14.2
HYVGO 104 102
B2 2

vacuum residoe 104 1127
1 &) 0. 3
177 33.8
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2.- Convergencia de la columna.

Mediante las anteriores especificaciones junto con los flujos mésicos de
entrada de proceso (435 bbl/h) se obtuvo una columna de 7 platos tedricos y
posteriormente con este dato y las presiones y temperaturas recomendadas
en la literatura a lo largo de la columna, los flujos a retirar de cada corriente
lateral, el sistema termodinamico adecuado (ya explicado en la
metodologia) y finalmente afiadiendo los pump-around indicados en la
bibliografia para reducir el diametro de la columna (y por extension los

costos) se disefia la misma.

3.-Calculo de la altura de la torre:

Para poder establecer el didmetro de la columna primero se tuvo que
seleccionar entre empaques al azar o estructurados. Para lograr esta
seleccion se compard a los dos tipos de empaques con respecto a varios
parametros. EI primero de ellos es el area superficial especifica disponible
para la transferencia de masa, se tiene que para empaques estructurados,
generalmente esta sera mucho mayor por lo cual tendran mejor eficiencia en
la separacion. Por otro lado los empaques estructurados siempre tendran
menores caidas de presion, por lo cual son idoneos para operaciones de
destilacion al vacio. Con respecto a la canalizacién de flujo hacia las
paredes, se tiene que los empaques estructurados son menos propensos a
presentar dicha falla, ya que son disefiados especialmente para lograr una
buena distribucidn de liquido. Se tiene también, que la accion capilar de los
empaques estructurados promueve el auto-humedecimiento, lo cual
promueve la buena transferencia de masa y de calor. Por todo lo anterior se

seleccionan empaques estructurados.
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Los empaques estructurados son fabricados en tres tipos de
materiales, metal, plastico y cerdmica. Los plasticos son empleados en
servicios de temperatura inferiores a los 400°F y los ceramicos son usados
en empaques de poca altura, ya que tienen poca resistencia mecanica,
ademdas de ensuciarse muy rapido. También se tiene que los empaques
metalicos son los usados generalmente en las refinerias.

Para hallar el diametro se dispuso de los datos de tres empaques
FLEXIPAC® de la marca comercial KOCH, los cuales son usados en
operaciones con hidrocarburos desde presion atmosférica hasta presiones de
vacio.

Los tres tipos de los cuales finalmente se selecciono uno fueron: KOCH

FLEXIPAC #1®, KOCH FLEXIPAC #2®, KOCH FLEXIPAC #3°.

Para el calculo de la altura de la torre se debe calcular primero la altura de
plato equivalente para el empaque estructurado (HETP), para ello se emplea

la siguiente heuristica, la cual aporta resultados bastante confiables;

1200 1200
+4=
a 110

p

HETP = +4=149plg =1.24ft

Luego, introduciendo este dato en el simulador se obtiene el diametro de la
torre:

Diametro: 3.823 m

Luego la altura (h) de la zona empacada sera:

HETP = h —— = h=124ft*6=7.441t =227m
# Etapasteoricas
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Nota: Son 7 etapas teoricas, pero aqui solo se hace referencia a las etapas
tedricas como zonas empacadas.

Se realizé para cada uno de los tres empaques:

Tabla 48: Tipos de empaques con su area especifica

Area especifica de
Tipo de empaque transferencia, ap= | Diametro | Altura emp.
(m?/m?°). (m) (m)
KOCH FLEXIPAC #1°® 420 4.82 1.04
KOCH FLEXIPAC #2® 220 4.13 1.44
KOCH FLEXIPAC #3® 110 3.82 2.27

Se escogié finalmente el empaque KOCH FLEXIPAC #3® porque da el
menor didmetro.

En las columnas de vacio debido a la poca distribucion de liquido es
recomendable usar un factor de seguridad de aproximadamente 6-12 in de la
zona empacada, inclusive es posible afiadir un poco mas para columnas de
destilacién con muy poco flujo de liquido. Debido a lo anterior se afiadiran

18 pulgadas de altura de zona empacada a cada seccién. (1.5 ft)

De lo anterior y conociendo que son tres zonas empacadas (1 por cada retiro
de flujo (LVGO y HVGO) y otra arriba de la zona flash), (cada una de dos
etapas tedricas), Finalmente se tiene que la altura de la zona empacada
(2.27 + 0.46 + 0.46+ 0.46) m es de 3.65 m (11.975 ft) y su diametro es de
3.82m.

Para finalizar con el disefio de la torre se consideran los internos de la

misma.
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El primero a considerar son los distribuidores de liquido, los mismos
son colocados en todos los sitios de la torre en los cuales se introduce una
corriente de liquido externa a las alimentaciones. La torre al tener dos pump
around que introducen corrientes de liquido dentro de la misma, necesitara
dos distribuidores de liquido, la altura recomendada a afiadir por cada uno
serd de 1ft 8 in.

Otro interno de importancia son los redistribuidores de liquido, de
acuerdo a la literatura, un redistribuidor de liquido es necesario en el tope
de cada seccion empacada, al haber tres secciones empacadas, se colocaran
tres redistribuidores de liquido, el primero de ellos en el tope de la columna
sin manhole (visores), el segundo en el medio de los empaques de la zona
LVGO y la zona HVGO con manhole y el tercero que esta arriba de la zona
flash con manhole. EIl redistribuidor sin manhole ser4 de 3 ft y los que
tienen manhole seran de 4ft.

En zonas de alimentacion flash, en donde gran parte de el liquido
alimentado se vaporiza es necesario colocar un colector de liquido por
encima de dicha seccion, cuyo proposito es proveer mezclado a la fase de
vapor en las placas de tope del colector, por lo cual un vapor més uniforme
entra a la zona de rectificacion de la columna. Se afadiran 3 ft por el
colector de liquido.

Se necesitan de un soporte por cada seccién empacada, al tener tres
zonas empacadas se necesitan tres de los mismos. La altura a afadir por
cada uno de ellos sera de 2 ft.

Por ultimo el espacio libre requerido en las zonas de tope y flash es
de 4 ft para cada uno y el de la zona de fondo 8 ft, los cuales permitiran la
construccion del “ boot cooler”. Ademas dichas alturas permiten la

ubicacién de una boca de visita 0 “manhole” en cada una de dichas zonas.
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Con lo anterior se tiene que la altura total de la torre sera la altura de
las zonas empacadas mas la de los internos, teniéndose como altura total de
la torre:

h(ft) =11.975ft +1*2ft +3ft +4*2f +3ft +2*3ft +4ft +8ft = 46 ft

Se tiene finalmente para toda la torre una relacion L/D aproximada
de 3,5 con lo cual se cumple con el requerimiento minimo necesario para
torres de vacio, el cual indica que L/Dnin=2. Se cumple también con la
altura limite permitida en una torre de 175 ft debido a la capacidad de carga

de las fundaciones y al viento.
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TANQUE DE ALMACENAMIENTO

Los requerimientos de almacenamiento del crudo pesado proveniente de los
pozos productores, se determinaron para un tiempo de 24 horas con fines de
compensar cualquier contingencia que pueda presentarse en el proceso de
suministro de crudo a la refineria durante el dia. De estos tanques deberan
existir tres (3) para asegurar la continuidad de las operaciones mientras
ocurre el llenado de los mismos, esto para garantizar la continuidad de la
operacion. Se obtuvo asi la masa total a almacenar.
M, =t-m

Donde:

mCA = masa de crudo almacenada

t = Tiempo de almacenaje

m
M., = 24h*794151,2kg/ h =19059628 8kg

= Flujo masico de petroleo crudo Hamaca.

Para el crudo Hamaca a 25 °C la densidad obtenida mediante el simulador
comercial PRO 11 8.1 es de 992,58 Kg/m® obteniéndose un volumen para
almacén:

V. - 19059628,8Kg

= 2 ~19202m°
992,58Kg /m

Que se considera el volumen parcial del tanque, por seguridad se considera
un volumen adicional de almacenaje de 20%, entonces se tiene como

volumen requerido:

3
v, = 9202M° 5 4000m?
0.8
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Para comparar con los tanques estdndares APl conocidos se transforma a

galones:

« 1000l . 1gal
m®  3.785l

Los tanques horizontales estan limitados para volumenes de 35000 galones

24000m® = 6341479gal

(walas), por tanto buscamos en la Tabla N° 49 de tanques verticales.

Tabla 49: Diametros y Alturas para Tanques Verticales Estandar.

Larpge Werticoml, AP Stamod=sed
D arreen=ions Capacity
i = A= &l
[ i e e e Hoeiig ke [== tihl u_=_ Sal
=10 1= o 1.LL4 45 TES
4 " =24 "m= 1. 2= El1. LBS
=0y =24 "m- == B e = =T =
S =L LR I T 2. TED il e o]
=0 O IS 1OET 4.5 LD 159 . 420
=T IF T NEgT 4, TEE Sk, TE1
== Tl am s 5. 264 ==1 . EE
Tl " o b= == | l::l%“' T . SEE =13 . E1L=
=0yt a7 " 1G T TOL ., O
(=" b =3 o =20 51 L= S e S
T " 1 =7 . 4aT2 L_ 153 B4
L lm Sl i T " =5 . 96D =_==0. 320
L E=m il 5 " LS . OTE E_ =45 I5E=

Aproximando al inmediato superior (6345192 U.S. gal), se obtiene
una altura de 48 pies (14,6 m). Entonces para conocer el diametro del

tanque se obtiene a partir del volumen del cilindro:

_72'-D2-h

v
¢ h

Donde:

\/ - Volumen del tanque, pie’.
o

D: Diametro del tanque, pie.

h: Altura del tanque, pie.
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Despejando el diametro y sustituyendo los valores de cada variable se tiene:
. 3 . i 3 3 .
D /VC 4 _ 24000m 35,3_1(p|e /m®)-4 _ 149 pies
h-z 48pie-

D=149 pies= 45,4 metros.
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