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Resumen

En el presente trabajo se evaluaron las condiciones de operacién de la torre de fraccionamiento de
crudo de la compafiia Balanced Energy, monitoreando los perfiles de temperatura de la misma y
cuantificando los flujos de los productos laterales. Seguidamente se realizé una caracterizacion del
crudo a refinar, haciendo uso de curvas de destilacion y pruebas de densidad ATSM D4052. Las
pruebas anteriores fueron utilizadas como herramienta de partida para simular el proceso de
refinamiento en ChemSep v7.12, creando los pseudocomponentes que representarian la composicion
del crudo de alimentacién. Una vez simulado el proceso se realizé un andlisis de sensibilidad que
permitiera proponer mejoras de operacion y también de hidraulica del plato.

El perfil de temperaturas indica que del plato 1 al 5 se obtienen productos con rangos similares a los
de una gasolina liviana, del plato 6 al 9 las temperaturas indican fracciones cercanas al
queroseno/diésel. Ademas, de una alimentacion de 20 L/h se obtienen 6,3 L/h de gasolinay 8.1 L/h
de queroseno/diésel, donde los 5,64 L/h restantes corresponden a parafinas que quedan almacenadas
en el rehervidor y en ellas hay diésel disuelto que requiere una mejor separacion. No se obtuvo un
flujo de condensado apreciable en el circuito superior de la torre, por lo que el reflujo es inexistente.

Se utiliz6 el simulador de procesos quimicos ChemSep v7.12 para modelar la operacion de
destilacion, obteniéndose un perfil de temperaturas similar al de la destilacion realizada por Balanced
Energy, en donde el mayor porcentaje de desviacién fue del 7,66% utilizando Peng Robinson como
modelo termodindmico. Ademas se obtuvo que se requeria una razén de reflujo de 3.4 para llevar a
cabo la separacién con el nimero de platos de trabajo.

Del andlisis de sensibilidad realizado en ChemSep, se obtiene que cambiando la etapa de alimentacion
del plato 9 al plato 5 la carga removida por el condensador se reduciria de 3,00 kW a 1,53 kW y la
necesaria en el rehervidor disminuiria de 2,16 kW a 0,62 kW. Asi mismo el reflujo disminuye de 3,40
a1,23. Incrementar el nimero de platos de la torre a 16 etapas de equilibrio (cinco platos adicionales)
implicaria un aumento en la temperatura de fondos de 308 ° C a 333 ° C, incrementando la carga
térmica del rehervidor de 2,16 kW a 2,20 kW. El cambio significaria una mejor separacion del diésel
remanente en el banker que sale como purga. Alimentar el crudo a partir de los 160 ° C implica un
ahorro energético significativo en la carga térmica requerida en el rehervidor. Para aumentar la
fraccion mol del componente més liviano T338 C5.3 en el destilado, de 0,071 a 0,24 se necesitaria
aumentar la relacion de reflujo de 3,39 a 10,49.

En cuanto a la evaluacion del maximo flujo permitido, si se opera con una alimentacién continua de
20 L/h se presentan problemas de inundacion. Con una alimentacion continua de 10 L/h también se
sobrepasa el limite de verificacion de inundacion, pero sélo en la seccién de rectificacion y en menor
grado. En la seccion de agotamiento no habria problemas de arrastre, inundacion o lloriqueo. La
hidraulica del plato mejoraria aumentando el didmetro de perforacion del orificio de 6 mma 9 mm,
donde el maximo caudal de alimentacion que no compromete la hidraulica del mismo seria de 15 L/h.

Finalmente se recomienda evaluar el cambio del sistema de calentamiento en el rehervidor por uno
indirecto, haciendo uso de un fluido térmico adecuado; asi como la futura mejora de los materiales
de construccion de la torre o considerar métodos de prevencion de corrosion.
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1 Marco Tedrico

1.1 Destilacion Multicomponente

En el caso de la destilacion multicomponente aplicada al petréleo, es necesario tomar en
cuenta que tales alimentaciones son de composicion muy compleja, que consta de muchos
tipos diferentes de hidrocarburos e inclusive de compuestos inorganicos. EI numero de
atomos de carbono en los componentes puede variar de uno a mas de cincuenta, de modo que
los compuestos pueden presentar puntos de ebullicion a presidon atmosférica de -162 ° C a
mas de 538 ° C. En un intervalo de ebullicién dado, el nimero de diferentes compuestos que
presentan sélo pequefias diferencias de volatilidad se incrementa rapidamente con el aumento
de punto de ebullicion (Green & Perry, 2008).

Ademaés los productos de la destilacion de mezclas complejas se consideran mezclas
complejas adicionales. La composicion y los rendimientos de estos productos varian
ampliamente, dependiendo de la fuente del crudo de alimentacién. De hecho, en algunas
ocasiones, crudos obtenidos de la misma fuente pueden presentar variaciones marcadas
(Green & Perry, 2008).

1.2 Disefio de torres de fraccionamiento

Existen dos procedimientos generales para disefiar fraccionadores que procesen petréleo,
crudo sintético, y mezclas complejas. El primero usa balances de masa y energia, con
correlaciones empiricas para establecer los requerimientos de los platos; es esencialmente un
procedimiento de céalculos a mano que es usado para disefios preliminares. En el segundo
procedimiento, donde se requieren simuladores, la mezcla compleja a ser destilada es
representada por aproximadamente 15 a 30 pseudocomponentes, que se originan de la curva

de destilacion.



“Cada pseudocomponente estard caracterizado por un rango en la curva, un punto de

ebullicién normal promedio, una gravedad API promedio y un peso molecular promedio.”
(Green & Perry, 2008).

1.2.1 Derivados del petréleo

Cuando el petrdleo crudo es sometido a las operaciones caracteristicas de la industria de

refinacion, se obtiene un conjunto de productos de uso combustible importante y otros que

son materia prima de la industria de sintesis organica y petroquimica. Pueden listarse los

siguientes (Campos & Lora, 2009):

Gases licuados (LPG)

Gasolinas automotor y aviacion

Combustibles o querosenos de aviacion

Gasoleos automotor

Gasoleos para otros motores diésel (tractores, locomotoras, BB/TT, etc.)
Gasoleos de calefaccion o heating oil

Naftas

Fueloil bunker

Fueloil para hornos, calderas industriales, calefaccion, centrales térmicas.
Disolventes

Aceites lubricantes

Betunes para la fabricacion de asfaltos

Coque combustible y para fabricacién de electrodos

Productos derivados y especialidades (azufre, extractos aromaticos, parafinas, etc.)

“El rendimiento que de cada producto se obtiene en una refineria dependera del crudo

procesado y del esquema de refinacién.” (Campos & Lora, 2009).



1.2.2 Consideraciones basicas de disefio para una columna de destilacion
Para llevar a cabo un buen disefio o inclusive evaluar uno ya realizado, es necesario entender
la hidrodinamica de vapor y de liquido en el plato, su hidraulica y las condiciones limitantes

de operabilidad. En el caso de platos perforados se consideran las siguientes variables:

1.2.2.1 Didmetro de la Torre

El didmetro de la torre debe adaptarse al flujo de liquido y de gas en el plato, verificando
detalles como el arreglo de los platos, caidas de presion, limites para la inundacion y el
lloriqueo asi como el excesivo arrastre de liquido en el gas (Treybal, 1988). Por lo tanto para
efectos de disefio en la ecuacion (1) se presenta la constante de inundacion, utilizada para

calcular la velocidad superficial de gas.

(1)
0.2

Cr = |alog +p *(ﬁ)

0.5
o) (5)

Con

Cr Constante de Inundacion, adim

a y B Constante, adim

q Flujo de liquido en el plato, m*/s

Q Flujo de gas en el plato, m%/s

o Tension superficial del gas, N/m

1.2.2.2 Diametro de Orificios y espesor del plato

A continuacién en el Cuadro 1.1 se muestran el espesor del plato segun el didmetro de orificio

a utilizar o viceversa.

Cuadro 1.1. Espesor de plato recomendado segun el didmetro del orificio (Treybal, 1988)

Diémetro del orificio, d, 1/d,
/ (mm) Acero Inoxidable Acero al Carbon
3 0,65 R
4,50 0,43
6 0,32 -
9 0,22 0,5

12 0.16 0,38




Cuadro 1.1. (Continuacién) Espesor de plato recomendado segun el didmetro del orificio
(Treybal, 1988)

Diametro del orificio, d,, 1/d,
/ (mm) Acero Inoxidable Acero al Carbén
15 0,17 0,3
18 0,11 0,25

Para un arreglo en triangulo equilatero los orificios se colocan a distancias entre los centros

de 2.5 a 5 didmetros de los orificios.

1.2.2.3 Profundidad del liquido
Se recomiendan profundidades de liquido entre los 50 mm y 100 mm para asegurar una buena
formacion de espuma. Esos limites abarcan la suma de la altura del derramadero h,, mas la

altura de la cresta de liquido claro sobre el derramadero, h, (Treybal, 1988).

g2 w A\ (2)
S
Con
h, Cresta de liquido sobre el derramadero, m
W Longitud del derramadero, m
W,r s Longitud efectiva del derramadero, m
0.5 2 (3)

By = @) -l -]+

Con

T Diametro de la torre, m



1.2.2.4 Caida de presion para el gas
Es la suma de los efectos para el flujo del gas a través del plato seco y de los efectos causados

por la presencia del liquido.

h’G= h’D+hL+h’R (4)

Donde

hp Caida de presion en el plato seco, m

h; Caida de presion resultante de la profundidad de liquido en el plato, m
hg Caida de presion residual, m

La caida de presion en seco se refiere a la pérdida de presion que sufre el gas al traspasar los
orificios del plato seco, debido a la friccién generada por el espesor del mismo. Se calcula

como sigue:

2hpgp, Ao\ | 4Uf ( Ao>2 (5)
=C, 0.40(1.25 An)+ ) + (1 1

d, 0.25 (6)
C, =1.09 (T)

Donde

g Aceleracion de la gravedad, m/s?

7, Velocidad del gas por los orificios, m/s

C, Coeficiente de orificio, adim

A, Area de orificio, m?



A,, Area neta de la seccion transversal de la torre, m?
[ Espesor del plato, m
f Factor de friccion de Fanning, adim

La cabeza hidraulica corresponde a la profundidad equivalente del liquido claro, y estima el
valor que se obtendria si la espuma presente en el plato coalesciera. El valor suele ser menor

que la altura del derramadero y disminuye conforme el flujo de gas aumenta (Treybal, 1988).

hy = 6,10 x 1073 + 0,725h,, — 0.238h,,V,p¢*° + 1,257 (7)
_ T+W (8)
T

z Espesor del flujo promedio para el liquido sobre un plato, m

La caida de presion de gas residual es ... el resultado de vencer la tension superficial cuando

el gas sale a través de una perforacion.” (Treybal, 1988)

_ 609, (9)

ho =
R prdyg

1.2.2.5 Caida de presion en la entrada del liquido

La pérdida de presién provocada por el flujo de liquido cuando entra en el plato se puede
calcular como el equivalente a tres cabezas de velocidad, como se muestra en la ecuacién 10.
(Treybal, 1988)

3 2 (10)
w360



A4, Lamenor de dos areas, la seccion transversal del vertedero o el area libre entre el faldon

del vertedero y el plato, m?

1.2.2.6 Retroceso de liquido en el vertedero
El retroceso en el vertedero se interpreta como la diferencia de nivel entre el liquido que se
encuentra dentro del vertedero y el liquido presente justo afuera de él, se calcula como la

suma de las pérdidas de presion del flujo de liquido y del gas en el plato superior.

h3:hG+h2 (11)

Para evaluar que el disefio de un plato es seguro se puede realizar la verificacion de retroceso
en el vertedero, en donde el nivel de liquido claro equivalente en el bajante debe cumplir la

siguiente condicion:

t (12)
hW+h1+h3<E

Siendo t el espaciamiento entre platos, m.

1.2.2.7 Lloriqueo

El lloriqueo puede darse cuando la velocidad del gas a través de los orificios del plato no
cumple el minimo requerido para propiciar un buen contacto gas-liquido sobre el plato; en
ese caso el liquido goteara a través de los orificios. En la ecuacién 13 se muestra el célculo

para la velocidad minima del gas, V,,, para evitar un lloriqueo excesivo. (Treybal, 1988)

(13)
2.8
Vowlic wzp, p\ o7 1N\ (24,d, ((i)o'm>
— 0.0229  LGEL L — 8070 g,
0gc 0940 PG do \/§p’3

Donde



V,w Es la velocidad minima del gas a traves de los orificios, m/s
Z Espesor de trayectoria sobre un plato, m
p’ Distancia entre orificios, m

1.2.2.8 Arrastre del liquido

Siendo el fendbmeno contrario al lloriqueo, en este caso la velocidad de gas es tan grande que
arrastra el liquido hacia el plato superior. Como el efecto es acumulativo las cargas de liquido
en los platos superiores pueden aumentar excesivamente. Con la Figura 1.1 se puede

aproximar el arrastre en el plato mediante la correlacion de Fair.
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Figura 1.1. Correlacion de Fair para el arrastre fraccional (PDVSA, 1997)



1.3 Crudos obtenidos a partir de pirdlisis de plasticos

“La pirdlisis o cracking se refiere a la descomposicion de materia organica a través del
calentamiento en ausencia de aire. Se diferencia de la descomposicion térmica en que ésta
ultima involucra materia inorganica, aunque ambos conceptos se utilizan cominmente para

denotar el mismo proceso.” (Speight, 2008)

Durante el calentamiento, los compuestos de carbono gque se encuentran en la materia prima
se descomponen en gases condensables y un residuo carbonico denominado coque. Los
requisitos caldricos de la reaccion que se lleva a cabo pueden suplirse de distintas maneras,

de tal forma que la pirdlisis puede ser de dos tipos (Castells & Velo, 2009):

- Alotérmica: La aplicacidon de calor se da desde la fuente al sistema por medio de las paredes,
de forma indirecta. La fuente de calor puede ser la quema del propio combustible producido,

del coque o algun reactivo inerte comburente.

-Autotérmica: Se produce una combustion parcial de la materia prima mediante la inyeccién
controlada de oxigeno al sistema. En este caso la aplicacion de calor es directa. En la Figura
1.2 se muestra un esquema de pirdlisis autotérmica, en donde en la parte inferior se observa
una inyeccion de aire. El aire aporta el oxigeno necesario para producir una combustion

parcial de la materia organica y elevar la temperatura, ademas de fluidizar el lecho.

Horno de lecho Condensador Postcombustion

fluidizado —_—
Desulfurador|_ EQ

- I
=)=

Separador
___ Exceso
Precalentador T Y LJ/ J
— ) & - i
Ventilador Ceniza  Bomba Bomba Tanque de
aceite

Figura 1.2. Esquema de una piro6lisis autotérmica (Castells & Velo, 2009)
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La temperatura a la cual se lleva a cabo la reaccién es un factor importante para definir la

obtencion del producto mayoritario, tal y como se observa en el Cuadro 1.2.

Cuadro 1.2. Productos obtenidos segun la temperatura del proceso de pir6lisis (Castells &

Velo, 2009)
Tipo de Temperatura, T Velocidad de Tiempo de Producto mayoritario
Pirdlisis /(°C) calentamiento, (°C/s)  residencia, (s)
Convencional 500 2 5 Coque y condensables
Répida 400-800 >2 <2 Condensables a
temperaturas moderadas
Instantanea >600 >200 <0.5 Gases e hidrocarburos
ligeros

Como se ha mencionado anteriormente la naturaleza del crudo también depende de la fuente
que lo genera. Por ejemplo, el polietileno y polipropileno, debido a su naturaleza, al ser
pirolizados a bajas temperaturas producen materiales de composicién C3 hasta C38. “En el
caso del polietileno (PE), la degradacion térmica tiene lugar a través de un mecanismo de
ruptura aleatorio el cual genera una mezcla de parafinas y olefinas con un amplio rango de

pesos moleculares” (Aguado & Serrano, 2011).

El poliestireno (PS) produce rendimientos altos de productos liquidos, principalmente
aromaticos, siendo el estireno y el etilbenceno los mayoritarios. Genera una elevada cantidad
de residuo solido carbonoso, resultado de la condensacion de anillos aromaticos. Asimismo,
el PVC genera elevados rendimientos a gases, principalmente por la formacion de HCI,
ademas de una cantidad destacable de residuos carbonosos. Y en cuanto a la pirdlisis del PET
se producen también elevadas cantidades de sélidos y gases, principalmente CO y CO>
(Aguado & Serrano, 2011).

El proceso comienza con un pretratamiento que incluye trituraciéon y eliminacion de los
compuestos no plasticos. El plastico preparado se introduce en un reactor de lecho fluidizado
precalentado que opera a 500 °C en ausencia de aire. Los productos de la reaccion abandonan
el reactor junto con el gas de arrastre. Alrededor del 85% en peso del plastico que entra en el
proceso se transforma en hidrocarburos liquidos aptos para los procesos de refineria. Se

obtiene, ademas, casi un 15% de gases que se emplean como combustible en el propio
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proceso y los materiales sélidos se separan como residuos (Aguado & Serrano, 2011). Es
necesario afiadir que los productos derivados de los desechos plasticos estan libres de azufre
(Proafio & Crespo, 2009).

1.4 Métodos para caracterizar crudos de petroleo

1.4.1 Curva TBP (True Boiling Point)

La composicion de cualquier muestra de petréleo crudo puede ser aproximada por una curva
de punto de ebullicion verdadero (TBP). Se puede determinar por medio de una operacion de
destilacién por lotes utilizando un gran ndmero de etapas, por lo general méas de 60, y una
alta relacion de reflujo (5 usualmente). La temperatura en cualquier punto de la curva
representa el verdadero punto de ebullicion del material hidrocarburo presente en el
porcentaje volumétrico de destilado recolectado. Las curvas de destilacion TBP se
encuentran generalmente sélo para el crudo y no para los productos derivados del petréleo.
La Figura 1.3 muestra una curva tipica de TBP (Coker, 2010).

_g { X=Punto Normal de Ebullicidn 7{
;E i del Pseudocomponente  PME ;{
L i
‘m g i 0=PNE de un componente P‘A
5 i definido #_d;n-ﬂ
2 |8
o E i
o g o
8 | i
E |2 i
e | &
E £
8
o 100

Volumen %

Figura 1.3.Curva de destilacion TBP atmosférica (Coker, 2010)

Para realizar la destilacion TBP se necesita una carga de 1 L a 5 L de muestra. La columna
de fraccionamiento a utilizar debe estar rodeada por un calentador que compense las pérdidas
de calor, de esta forma se pretende emular una columna adiabética. En el tope de la columna

se instala un condensador que condensa el vapor que llega a él. El condensado desciende y
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entra en contacto con el vapor que asciende, alli se produce la separacién. La curva se obtiene
registrando la temperatura en el momento en que se produce la primera gota de destilado, y

cada vez que se recoge un nuevo 10 % de este. (Tarifa, Erdmann, & Humana, 2008)

“Al ser un crudo una mezcla de hidrocarburos, de diferentes puntos de ebullicion, la manera
mas simple de procesamiento sera su separacion por destilacion en cortes o fracciones de
diferente intervalo de ebulliciéon y de diferente aplicacion. ElI conocimiento previo de los
rendimientos que se obtendran, mediante una destilacion en condiciones atmosféricas y a

vacio, permitira diferenciar entre si a los crudos...” (Campos & Lora, 2009)

La cantidad de cortes o fracciones que se utilicen pueden variar, segun las necesidades de las
refinerias, pero las fracciones que se muestran en el Cuadro 1.3 proveen una aproximacion

base para la evaluacion de un crudo.

Cuadro 1.3. Caracterizacién general del crudo en fracciones segun su temperatura de destilacion.
(Campos & Lora, 2009)

Intervalo de Temperatura, T/(° C) Fraccion
*C2-Cs Gas
*Cs- 79 Nafta Ligera
79-121 Nafta media
121-191 Nafta pesada
191-277 Kerosina
277-343 Gas Oil
343- 566 Fuel Qil
566 < Residuo

*Se refiere a gases livianos compuestos por cadenas de dos a cinco carbonos

Antes de que cada componente sea definido, la curva TBP debe ser suavizada por un
algoritmo matematico y dividida en intervalos, como se observaba en la Figura 1.3. Como
cada intervalo va a representar un pseudocomponente, recomiendan dividir la curva en
intervalos equivalentes de temperatura. Asi los pseudocomponentes tendran volatilidades
espaciadas equivalentemente. Sin embargo, en algunos casos la curva sera dividida en
intervalos de volumen equivalentes. Entre mas pequefios sean los intervalos de temperatura,

mas precisa sera la representacion de los componentes, pero el namero de
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pseudocomponentes va a incrementar y como resultado el tiempo de compilacion también.
(Hemptinne de, Mougin, & Alain, 2012)

La curva de destilacion no es suficiente para realizar calculos termodinamicos, por lo que

también se necesita conocer por lo menos una propiedad adicional, que es generalmente la
densidad. (Hemptinne de, Mougin, & Alain, 2012). Conociendo la temperatura de ebullicidn
y la densidad (o gravedad especifica) de cada corte, existen muchas correlaciones para
calcular ciertas propiedades de componentes puros que son requeridas en modelos
termodindmicos. ElI Cuadro 1.4 muestra las correlaciones existentes y la propiedad que
pueden calcular.

Cuadro 1.4. Correlaciones para calcular propiedades de pseudocomponentes (Hemptinne de,
Mougin, & Alain, 2012)

Propiedad/ Winn Cavett Kesler-Lee Twu Riazi (API) Otros
Correlaciéon  (1957[97]) (API1) (1976[99])  (1984[100])  (1980/2005[10])
(1962[98])
M X X X
Tec X X X X X
Pc X X X X X
Zc(Ve) X X Rackett
Q Tu/Tc>0.8 X Edmister
vho(T) X 15 °C Rackett
ey (T) X X X
P°(T) X

1.4.2 Destilacion ASTM D86
La volatilidad de las fracciones derivadas del petr6leo crudo se caracterizan en términos de
las pruebas de destilacion que se indican en la ASTM D86 y D1160. La destilacion ASTM

D86 es una destilacion por lotes répida, siendo el equivalente a una etapa de equilibrio y sin
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reflujo. Las temperaturas registradas se reportan a 1 atmodsfera de presion. Para los
laboratorios ubicados en sitios elevados las correcciones de presion barométrica a las
temperaturas observadas son significativas y no deben ser ignoradas. (ASTM International,
2015)

La destilacion D86 utiliza un frasco Engler que contiene un termometro calibrado para medir
la temperatura del vapor en la entrada al tubo de condensacién. Un condensador esta unido,
para eliminar todos los vapores destilados; ningun reflujo de liquido se devuelve al matraz.
El tubo del condensador se enfria en un bafio de agua con hielo para mantener la temperatura
de condensacion entre 0 ° C y 5 ° C. Los componentes ligeros que hierven a temperaturas
mas bajas que esto se pierden del producto destilado. (Coker, 2010) La temperatura maxima
de operacidn es de 370 ° C, por lo cual se trata de una destilacion suave. (Tarifa, Erdmann,
& Humana, 2008)

Se destilan 100 ml de la muestra y se tabula la temperatura del vapor en funcién del volumen
recuperado. El punto de ebullicién inicial (IBP) se define como la temperatura a la que la
primera gota de liquido cae del tubo del condensador. El punto de ebullicién final (FBP) es
la temperatura mas alta registrada durante la prueba. EI volumen total de destilado se registra
como la recuperacion. Cualquier liquido que queda en el alambique después de tabular el
punto final se enfria y se mide como el residuo. La diferencia entre 100 ml (volumen inicial

de la muestra) y la suma de la recuperacion y el residuo se registra como la pérdida.

1.4.3 Curva de equilibrio liquido vapor EFV

Esta curva grafica la temperatura de equilibrio liquido-vapor frente al porcentaje de volumen
de liquido destilado. La Figura 1.4 muestra el equipo de laboratorio empleado para la
destilacion flash, el tanque T-1 contiene el petréleo a ser analizado en condiciones estandar
(15 ° C, 1 atm). El liquido a destilar pasa por el calentador H-1 para alcanzar la temperatura
de equilibrio. Cuando el liquido calentado alcanza la torre F-1 se produce la evaporacion
parcial a la presion presente en dicho equipo (generalmente 1 atm). El liquido que no evaporé

es recogido en el tanque T-2, mientras que el vapor es condensado y enfriado a 15 ° C en el
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intercambiador C-1, y finalmente es recogido en el tanque T-3. De esta forma, repitiendo el
experimento para distintas temperaturas de equilibrio, y graficandolas frente a los

correspondientes porcentajes de volumen destilado, se obtiene la curva EFV (Tarifa,

Erdmann, & Humana, 2008).
FV
c-1 FvL
\_/m

F-1

u r2

Figura 1.4. Equipo de laboratorio empleado para la destilacion flash (Tarifa, Erdmann, & Humana,
2008).

El procedimiento es largo y costoso, por lo que generalmente se emplean correlaciones
empiricas para estimar la curva EFV a partir de curvas ASTM o TBP, que son més faciles de
obtener experimentalmente o bien se utilizan simuladores que se encargan de realizar estas

estimaciones (Tarifa, Erdmann, & Humana, 2008).

1.44 ASTM D2887 Método de Prueba Estandar para la Distribucién de puntos de
Ebullicion para Fracciones de Petroleo por Cromatografia de Gases
El método describe paso a paso las condiciones necesarias de la cromatografia de gases para
la destilacion simulada de fracciones de petrdleo en el rango de puntos de ebullicion entre
55° C a 538 ° C. Este tipo de destilacion se usa para determinar el rango de ebullicion de
una muestra de petréleo. Una columna es calentada para causar la elucion de los componentes
de la muestra basada en sus puntos de ebullicidon. Se construye una curva de calibracion que
relaciona el numero de carbonos y el punto de ebullicion con el tiempo de retencion,

permitiendo determinar el punto de ebullicion de cada componente en una muestra de
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petroleo desconocida. La cromatografia se complica cuando el rango de puntos de ebullicion
es amplio, por lo que para diferenciar entre hidrocarburos en el rango de C5 — C12, se usa
una pelicula mas gruesa. Para eluir hidrocarburos mas pesados se requiere una temperatura

mayor (Morgan, 2010).

1.4.5 Gravedad especifica de hidrocarburos liquidos

Hay cuatro tipos de crudo segun las moléculas que lo constituyen: parafinas o saturados, no
saturados, nafténicos y aromaticos. “Los hidrocarburos de peso molecular méas elevado,
constan de cadenas de radicales de dos 0 mas grupos, tales como naftenos o aromaticos, con
cadenas laterales parafinicas, o anillos aromaticos enlazados con cadenas laterales. Por lo
tanto, aquellos crudos de mayor complejidad en sus cadenas moleculares son mas pesados y
tienen una densidad superior. De esta forma se puede correlacionar la densidad del
hidrocarburo con su clasificacion, aunque no sea de manera exacta.” (Ruano Dominguez,
2013)

La gravedad especifica es un término relativo utilizado en operaciones de los combustibles
que indica la relacion entre el peso de combustible respecto al peso del agua a la temperatura
de referencia de 15.6 ° C (60 °F).

Se emplea un sistema conocido como escala API, gue se relaciona con la gravedad especifica

por la siguiente ecuacion:

Grados API = 1415 131.5 4o
raaos ~ grav.especifica 60°/60°F '

El método ASTM 4052 cubre la determinacion de la densidad de destilados de petréleo y
aceites viscosos que se comportan como liquidos a temperaturas de prueba entre 15 °C y
35 ° C. El método no debe ser aplicado a muestras que sean tan oscuras, que no se pueda

distinguir la presencia de burbujas (Hookey, 2003).
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Comercialmente, la determinacion de la densidad o densidad relativa del petrdleo y sus
productos es necesaria para la conversion de volimenes medidos a volimenes a la

temperatura estandar de 15 ° C.

1.5 Simulacion de procesos con hidrocarburos y modelos termodinamicos

Los programas de simulacién tienen acceso a una variedad de modelos termodinamicos para
unidades de refinamiento, permitiendo el calculo del valor K para liquido-vapor, valores de
entalpia y entropia, asi como densidades de liquido y vapor.

Los diferentes modelos pueden ser asociados unos con otros (uno para el K-value, otro para
entalpias y un tercero para densidades). Generalmente el manufacturador del programa
propone la relacion mas comun entre paquetes. EI Cuadro 1.5 presenta la relacion de paquetes
mas usados para unidades de refinamiento.

Cuadro 1.5. Referencias usadas al escoger modelos termodinamicos (Ptak, Bonfils, &
Marty, 2000)

Valor K Entalpia Densidad del liquido y gas
Braun Curl-Pitzer Ideal-API
Grayson Streed Curl-Pitzer Redlich-Kwong-API
Soave-Redlich-Kwong Soave-Redlich-Kwong Soave-Redlich-Kwong
Peng-Robinson Peng-Robinson Peng-Robinson- API
Chao-Seader Lee-Kesler-Johnson Riedel-API

Estos modelos utilizan herramientas como:

- Ecuaciones de estado (Peng and Robinson)
- Correlaciones Empiricas y Semiempiricas (Braun/Grayson)

- Laley de Estados Correspondientes (Lee and Kesler)

“Las desviaciones documentadas entre dos modelos extremos aumentan hasta un 5 % en la
cantidad de vapor generado en la zona flash o en la carga térmica del condensador al tope.
Pueden existir también desviaciones de 3° C a 5 ° C en las temperaturas de salida y se han
visto variaciones del 20 % en la zona overflash.” (Ptak, Bonfils, & Marty, 2000) De ahi la

importancia en la escogencia del paquete termodinamico.
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1.5.1 Ecuaciones de Estado

A continuacion se provee informacion adicional sobre ecuaciones de estado que podrian ser Utiles
para simulacion de sistemas que utilicen crudo de petrdleo, si bien es cierto hay variedad de
ecuaciones, sélo se mencionaran las que, por los heuristicos y experiencias consultadas, son aptas

para este tipo de escenarios.

1.5.1.1 Peng Robinson y variantes

Peng y Robinson fijaron varios objetivos para la derivacion de la Ecuacion de Estado que
recibié su nombre en 1976. En principio decidieron desarrollar una ecuacion de estado de
dos parametros y de tercer grado respecto al volumen que cumpliera lo siguiente (Savaleta
Mercado, 2010):

1. Los parametros deberian ser expresados como funciones de Pc (presion critica), Tc

(temperatura critica) y el factor acéntrico w de Pitzer.

2. Deberia obtenerse una mejor aproximacion de las propiedades en las proximidades del

punto critico, especialmente en la determinacion de Z. y la densidad de la fase liquida.

3. Las reglas de mezcla no deberian utilizar mas de un parametro de interaccion binaria, el

cual deberia ser independiente de la temperatura, presion y composicion.

4. Deberia poder aplicarse a todos los calculos de las propiedades termodinamicas de fluidos

en procesamiento de gas natural.

Este modelo es ideal para calculos ELV asi como la densidad de liquidos para los sistemas
de hidrocarburos. Proporciona una precision razonable cerca del punto critico, sobre todo
para los célculos del factor de compresibilidad y la densidad del liquido, pero cumple con
extender su rango de aplicabilidad en presion y temperatura. Sin embargo, para algunas
situaciones de alta no idealidad se recomienda el uso de modelos de actividad (Aspentech,
2016).
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1.5.1.1.1 Sour PR

La ecuacién Sour PR combina la ecuacion Peng-Robinson y el método APISour de Wilson
para manejar sistemas acidos acuosos. Para el calculo de las fugacidades y entalpias de las
fases liquido y vapor en hidrocarburos usa la ecuacion de Peng-Robinson. Los valores de las
constantes de equilibrio para la fase acuosa se calculan con el método APISour de Wilson.
Este modelo puede usarse en columnas que tratan crudo o cualquier proceso donde se

encuentren hidrocarburos, gases &cidos y agua (Iglesias & Paniagua, 2013).

1.5.1.2 Soave Redlich Kwong

Esta ecuacion de estado provee resultados comparables a los de PR, sin embargo su rango de
aplicabilidad es mucho mas limitado. El uso de los pardmetros de interaccion binaria Kij
permite aplicar la ecuacion SRK no solo a mezclas de hidrocarburos (para las cuales kij = 0)
sino también para mezclas de hidrocarburos con sustancias de estructura quimica distinta,
tales como el nitr6geno, monoxido de carbono, didxido de carbono y sulfuro de hidrégeno,
pero no con el hidrégeno. “En las cercanias de la region critica la ecuacion SRK proporciona

resultados menos exactos que la ecuacion de PR...” (Rodriguez, 2000).

1.5.1.3 PC-SAFT

Forma parte de las ecuaciones de estado moleculares, aplicable para moléculas de cadena
media y fluidos asociantes. Toma en cuenta la geometria de las moléculas permitiendo
mejorar las predicciones de distintas propiedades. “La teoria de cadena rigida perturbada PC
ha sido empleada por muchos investigadores para la prediccién de propiedades
termodinamicas de muchos fluidos de interés industrial, pero su mayor limitante es la

complejidad matematica del modelo.” (Betancourt Cardenas, 2004)

Ademas del modelo PC se incorpora la Teoria Estadistica de Fluidos Asociantes, SAFT, que
toma en consideracion las fuerzas repulsivas de esferas rigidas, las fuerzas de dispersion, la
formacion de cadenas para moléculas no esféricas y la asociacion por puentes de hidrégeno.
Todo lo anterior en caso de presencia de grupos funcionales, presencia de dipolos,

cuadripolos u otras interacciones electrostaticas (Betancourt Cardenas, 2004).
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1.5.1.4 Chao Seader y Grayson Streed

En la industria petrolera las ecuaciones de estado (EOS) han desempefiado un papel central
en el modelado termodinamico del equilibrio liquido-vapor (ELV) de hidrocarburos, sin
embargo, proporcionan resultados inexactos bajo ciertas condiciones. “Las principales
dificultades desde el punto de vista termodinamico que se presentan dentro de procesos de
separacion en la industria de refinacion, y en particular, las etapas de separacion del proceso
que involucran gases livianos, son las siguientes: presencia de hidrogeno, presencia de
sulfuro de hidrégeno y mezclas complejas de hidrocarburos, compuestos sulfurados y
nitrogenados sometidas a altas presiones y temperaturas.” (Lopez & Pernalete, 2010) Para
estos casos pueden emplearse modelos termodinamicos especiales tales como Chao-Seader

0 Grayson-Streed.

Estos métodos utilizan un conjunto de ecuaciones para la fase de vapor y otro para la fase
liquida, de manera similar. Para la fase de vapor se emplea la ecuacion de estado de Redlich-
Kwong; muy conveniente dada su simplicidad y por el hecho de que sélo los valores de las
propiedades criticas de los compuestos y pseudocompuestos en la mezcla son requeridos.
Para la fase liquida, ambos métodos usan la teoria de soluciones regulares de Scatchard-
Hildebrand para el calculo del coeficiente de actividad, ademas una relacién empirica para el

calculo del coeficiente de fugacidad del compuesto puro. (Lopez & Pernalete, 2010)

Chao Seader: Es aplicable a los sistemas de hidrocarburos en el intervalo de temperatura de

-18 ° C a 260° C, y presiones menores a 10300 kPa (Aspentech, 2016).

Grayson Streed: Recomendado para la simulacién de sistemas de hidrocarburos pesados con
un alto contenido de hidrégeno (Aspentech, 2016).

1.5.1.5 Lee Kesler

Lee-Kesler generalmente se usa para el calculo de entalpias y entropias. Los resultados obtenidos
por Lee-Kesler son comparables a los hallados por las ecuaciones de estado estandares y tiene
idénticos rangos de aplicabilidad, pero las entalpias calculadas con la segunda opcion pueden ser

ligeramente mas exactas en sistemas con hidrocarburos pesados (lglesias & Paniagua, 2013).
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1.5.2 Simuladores de Procesos

1.5.2.1 HYSYS

Es un programa interactivo enfocado a la ingenieria de procesos utilizado para simular toda
clase de procesos quimicos. Cuenta con una interfaz amigable para el usuario y es un
simulador bidireccional, ya que puede calcular condiciones de una corriente de entrada a una
operacion a partir de las correspondientes a la corriente de salida sin necesidad de calculos
iterativos. Posee un entorno de simulacion tanto para estado estacionario como para régimen
dinamico. Es un programa para simulacion de plantas petroquimicas y afines (Henao &
Velez, 2002).

Los pardmetros de disefio como nimero de tubos de un intercambiador de calor, didmetro de
la carcasa y nimero de platos de una columna de destilacion no puede ser calculado por
HYSYS, es una herramienta que proporciona una simulacion de un sistema que se describe
con anterioridad (Henao & Velez, 2002). HYSYS puede emplearse como una herramienta
de disefio, probando varias configuraciones del sistema para optimizarlo. Es importante

mencionar que no entra en la categoria de software libre.

1.5.2.2 Aspen Plus (Advanced System for Process Engineering)

Actualmente es el simulador mas utilizado y se utiliza para modelar procesos en industrias:
quimica y petroquimica, refino de petrdleo, procesamientos de gas y aceites, generacion de
energia, metales y minerales, industria de papel y la pulpa entre otros. Tiene la base de datos
mas amplia entre los simuladores de procesos comerciales, e incluye comportamiento de
iones y de electrolitos. Posee herramientas para calculos de costos y optimizaciones del
proceso, generacién de resultados de forma gréfica, en tablas y otros (Bernards & Overney,
2004). Tampoco entra en la categoria de software libre y requiere una curva de aprendizaje

considerable.

1.5.2.3 CHEMCAD
Abarca el calculo y disefio de intercambiadores de calor, simulacién de destilaciones

dindmicas, simulacién de reactores por lotes y simulacion de redes de tuberias. Presenta una
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herramienta para caracterizacion de crudo de petréleo por medio de curvas de destilacion
(Tarifa, Erdmann, & Humana, 2008).

1.5.2.4 UniSim Design

Utilizado en la simulacién de plantas quimicas y refinerias. Amigable con el usuario, pero
posee una curva de aprendizaje considerable. Los compuestos y modelos estan incluidos,
tiene una base de datos sélida y la interface es sencilla de manejar. Presenta desventajas ya
que permite procesos imposibles (flujo de agua sélida, presion variable en un intercambiador)
y tiene ciertas limitaciones para definir modelos cinéticos. Comunmente utilizado para la
simulacion en estado estacionario del refinamiento de crudo de petréleo y otros procesos

petroquimicos. (Coker, 2010)

1.5.2.5 WinSim Design Il

Es un simulador de procesos en estado estacionario y dinamico para Windows el cual ofrece
simulaciones rigurosas para procesos quimicos y de hidrocarburos, incluido el refinado,
refrigeracion, petroquimica, produccion de gas, tratamiento de gas y tuberias. WinSim
Design 11, si bien no es libre, se puede utilizar gratuitamente durante 2 semanas, con una
contrasefia que se genera en el sitio del vendedor. La base de datos de propiedades incluye

900 componentes puros y 38 variedades de crudos. (Scodelaro, 2012)

15.2.6 COCO

Alternativa gratuita que contiene toda la funcionalidad de los grandes paquetes de
simuladores de procesos, tales como Aspen o Aspen Hysys. Es un simulador gratuito, de
estado estacionario, desarrollado por la empresa Amsterchem. Incluye un entorno para
diagramas de flujo de proceso, operaciones unitarias, paquete de cinética de reacciones y
paquete termodindmico. Dado que ha sido disefiado con estandares abiertos CAPE-OPEN,
permite interoperabilidad con otras aplicaciones tales como HTRI y Prosim. Dentro del
ejecutable se incluye también unsimulador de procesos de separacion (destilacion,
extraccion, absorcion) Ilamado ChemSep, en su version light (maximo de 150 etapas de

equilibrio y 10 componentes) (Scodelaro, 2012).
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1.5.2.7 DWSim

DWSIM es un simulador de procesos quimicos compatible de cddigo abierto CAPE-OPEN
para Windows y Linux. Brinda una buena interfaz grafica para el usuario y permite a los
estudiantes de ingenieria quimica e ingenieros quimicos entender mejor el comportamiento
de los sistemas quimicos mediante el uso de termodindmica rigurosa y modelos de
operaciones unitarias sin ningn costo. Como DWSIM es de codigo abierto, se puede ver
como se estan realizando los célculos mediante la inspeccién del cddigo utilizando
herramientas gratis disponibles en otros lugares (Louie, The SysEne Blog, 2013). Ademas

incluye un modulo para caracterizaciones de petroleo a partir de distintos métodos ASTM.

1.6 Validacion de Simulaciones

Al realizar simulaciones algun grado de validacion es necesario con el fin de crear confianza
en los resultados obtenidos. Una validacion compara los resultados de la simulacion con los
datos empiricos, si los resultados no son comparables favorablemente, entonces las
caracteristicas o entradas del simulador tienen que cambiarse y el ciclo de validacién debe
repetirse. Este proceso continla hasta que los resultados de la simulacidn se aproximen a los
resultados reales bajo un grado aceptable de tolerancia. Asi el modelo puede considerarse
"calibrado” y las simulaciones subsecuentes pueden realizare con cierto nivel de confianza

en los resultados.

“La capacidad de realizar una buena validacion depende de varios factores, de hecho pueden
presentarse dificultades que encierran tres areas criticas: la complejidad del simulador, la
disponibilidad de datos y requerimientos de habilidades de la persona que realiza la

simulacion.” (Edgecomb & Thompson, 1976)

1.6.1 Complejidad del Simulador
El programa de simulaciéon de hoy en dia es mas complejo porque los propios sistemas
informaticos son mas complicados. Los que estan disponibles en el mercado o los que se han

desarrollado localmente han evolucionado hasta el punto de simular adecuadamente
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componentes de hardware en un sistema de lotes relativamente simple (Edgecomb &
Thompson, 1976).

Todo simulador requiere una curva de aprendizaje por parte del usuario y hasta que sea
sobrepasada es que se tendra una mejor comprension de su funcionamiento e interpretacion

de resultados.

1.6.2 Disponibilidad de Datos

Es bien sabido que la disponibilidad de datos empiricos es esencial para el proceso de
simulacion. Pero en algunos casos el usuarios pronto encuentra que las bases de datos y el
analista que disefio el sistema de simulacién, no son adecuados para sus propositos
especificos. “La documentacion de sistemas nunca fue disefiada para soportar proyectos de
simulacion excepto en un nivel muy general, y por lo tanto rara vez contiene el detalle que
es necesario para construir un modelo. Es a menudo fuera de fecha y no coincide con el
funcionamiento actual del sistema. En cualquier caso, el analista no tiene ni el tiempo ni la
recoleccion necesaria para definir un modelo preciso del sistema...” (Edgecomb &
Thompson, 1976).

1.6.3 Habilidades Personales

“El analista debe comprender a fondo el simulador en si y la manera en que procesa las
variables de entrada. En general, la falta de conocimiento sobre la logica interna del
simulador es el principal obstaculo en el proceso de validacion.” (Edgecomb & Thompson,
1976)

Durante la validacion, el usuario modifica las entradas del simulador para acercar los
resultados a la experiencia real. Esta afinacion puede ser un proceso de prueba y error que
consume mucho tiempo, ya que algunos cambios de definicion de hardware / programa
pueden tener poco efecto, mientras que otros cambios pueden tener efectos graves en los
resultados de la simulacion. Ademas, afinar un aspecto para que coincida con los datos
empiricos puede afectar seriamente otros aspectos si el analista no entiende como fue

construido el programa de simulacion o no esta anuente a los posibles efectos secundarios.
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“Incluso si el ciclo de validacion es exitoso y el modelo propuesto aproxima la realidad bajo
tolerancias aceptables, el analista debe introducir o probar nuevas escenarios para simular el
alcance completo del problema en cuestion. Aun teniendo conocimiento de como el
simulador procesa el ingreso de datos, no hay garantia que los resultados simulados sean tan
acertados como los del caso que se valido.” (Edgecomb & Thompson, 1976)

1.6.4 Utilidad de la Validacion

En un estudio sobre cdmo el contexto puede afectar el ejercicio de simulacion en negocios e
industria, realizado por (Ahmed & Robinson, 2007) donde analizan la opinion de 20
modeladores de simulacion con vasta experiencia en el campo, se concluye que la evaluacion
de un modelo de simulacion (validacién y verificacidon) es necesaria dependiendo de las
condiciones en las que se lleve a cabo la misma. Por ejemplo, en los casos en los que los
resultados de la simulacion sean entregados al cliente sin ser necesario entregar el modelo de
simulacion, no es necesaria una validacion. Sin embargo, si el modelo de simulacion es
requerido por el cliente, entonces considerar una evaluacién de utilidad y la documentacion

respectiva debe ser un punto importante.






2 Descripcion del disefio actual de la torre de fraccionamiento
construida por la Compania Balanced Energy

2.1 Generalidades de Balanced Energy

La compariia Balanced Energy fue creada en el 2014 por tres Ingenieros emprendedores con
el fin de ofrecer soluciones alternativas al tratamiento de desechos. Tienen como objetivo
buscar el equilibrio entre energia y medio ambiente, tratando de encontrar fuentes alternas
de combustible que reduzcan de alguna forma el impacto de nuestra vida diaria en la
naturaleza. Para ello, uno de los primeros proyectos que emprendi6 el equipo consiste en una
planta para transformar los plasticos de desecho en combustibles alternativos, el cual ain se
encuentra en construccion. Con esa iniciativa desean disminuir la contaminacion por
plasticos y azufre al medio ambiente; disminuir la importacion de combustibles fosiles y
generar oportunidades de trabajo a personas que se dediquen a la recoleccidn del plastico de

desecho.

El producto obtenido de la planta piloto, llamado polydiesel, pretende ser un combustible que
equivale al diésel de vehiculos, obteniéndose resultados prometedores. En este momento lo
producen desde una planta piloto, obteniendo un litro de combustible (800 g) por cada
kilogramo de plastico alimentado al reactor; y se encuentran en proceso de convertirla en una
planta industrial para procesar mensualmente 200 t de plastico. Para dicho fin, cuentan con
el apoyo de entidades como UNA Emprendedores, Sistema de Banca de Desarrollo y
Polyuna, Escuela de Quimica de la Universidad Nacional. La planta piloto esta ubicada en

San Isidro de Heredia, en un taller de ingenieria mecanica llamado Cobybsa.

El proceso comienza con un molino tipo Shredder (Q-101), encargado de reducir el tamafio
del plastico que reciben hasta obtener particulas de 2 cm de diametro. Cabe destacar que se
trabaja con polietileno, poliestireno y polipropileno. El plastico triturado ingresa al sistema
de reaccion (R-104) por medio de una tolva (M-102) que se encarga de introducir la mezcla
de plasticos a la zona de precalentamiento (hasta 200 ° C); consiste en un tornillo rotatorio
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(M-103) que empuja la alimentacion al sistema de reaccion. El reactor es tipo batch sin
agitacion, en el cual se alcanzan temperaturas de 400 ° C, usando gas LPG como medio de
calentamiento. De la pirdlisis se obtiene producto liquido, sélido y gaseoso; este ultimo pasa
por una zona de enfriamiento para propiciar su condensacion. El producto liquido, en este
caso el crudo, es almacenado en barriles para luego ingresarlo a la torre de fraccionamiento
atmosférico (T-108) en un proceso tipo batch, aunque algunas veces se ha realizado el
proceso en continuo, de forma que el producto del reactor (liquido y gaseoso) se conecta al

plato de alimentacidon de la torre.
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Figura 2.1. Diagrama de flujo del proceso de produccion actual de polydiesel (Elaboracion propia
en AutoCAD 2016)

2.2 Torre de Fraccionamiento

Balanced Energy inicio la construcciéon de una propuesta de torre de fraccionamiento en
marzo del 2016 y actualmente la torre cuenta con nueve platos, un rehervidor y un
condensador. Para su construccion se usaron materiales como acero al carbono para la coraza
y acero 304 L para los platos. Cuenta con salidas laterales en cada plato, habilitadas con tubos

de cobre dispuestos en configuracion de serpentin para propiciar el enfriamiento del producto
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a la salida. A continuacion se muestra la torre de fraccionamiento con la sefalizacion de sus

partes.

condensados

% Tanque de
'."_‘_ j i

Bomba de
Reflujo

Salida lateral

Visor de Nivel
Rehervidor

Figura 2.2. Torre de fraccionamiento de la planta piloto
2.2.1 Platos

Tiene un disefio de platos perforados de flujo transversal, en donde una seccion del plato es
reservada como derramadero, pero solo una seccion circular del mismo se utiliza como
bajante, que se prolonga como cilindro hasta el plato inferior, segin se muestra en la Figura
2.3.

Figura 2.3. Vista interior de la torre de fraccionamiento (Elaborado por Cobybsa)
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2.2.2  Rehervidor

Se utiliza un rehervidor de olla justo en la parte inferior de la torre, funciona con gas LPGy
presenta un sistema de calentamiento a tres Illamas, en donde estas pueden activarse
simultaneamente segun las condiciones de temperatura del rehervidor, ya que cuenta con un
sistema de control automatico. Si la temperatura del rehervidor sobrepasa los 200 ° C, dos de
los discos se apagan, quedando so6lo una llama activa. Tiene una chimenea de la cual salen
gases livianos a 350 °C, su elevada temperatura se aprovecha para precalentar la

alimentacion a la torre.

2.2.3 Condensador

Cuenta con un condensador horizontal de tubos y carcaza, con siete tubos internos de 20 mm
de diametro (% in), por los cuales circula el vapor. Como refrigerante se utiliza agua a
temperatura ambiente que circula alrededor de los tubos. Seguidamente hay un tanque
pequefio para la recoleccion del condensado, habilitado con una bomba centrifuga para el
retorno de un posible reflujo al plato 1; ademés cuenta una salida inferior para el destilado.
El condensador, es una de las partes de la torre que requiere mejoras pues no se ha obtenido
una cantidad suficiente de condensado como para obtener destilado del tanque recolector y

por lo tanto tampoco hay posibilidad de retornar un reflujo.

Figura 2.4. Condensador de la torre de fraccionamiento
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2.2.4 Aislamiento
La torre esta aislada para evitar pérdidas significativas de calor al ambiente, para ello
cubrieron su perimetro con fibra de vidrio y este aislamiento lo recubrieron con acero al

carbono 304L para protegerlo de dafios por la intemperie.

2.2.5 Bomba de alimentacién
Se utiliza una bomba centrifuga de bajo caudal para ingresar la alimentacion al rehervidor,
es una bomba de sello mecéanico con la capacidad de transportar 1,5 L/s y una presién maxima

de entrega de 10 atm.

2.2.6 Purga

La torre cuenta con una vélvula de purga en la zona inferior del rehervidor para purgar
constantemente la torre y evitar la acumulacion de parafinas que pueden disminuir la
transferencia de calor a la alimentacidn, ademas de contaminar los productos en los distintos

platos, en caso de arrastre excesivo por alguna circunstancia.

2.2.7 Control Automatico

En cada plato se instalaron termocuplas para monitorear la temperatura de los mismos en las
tres pantallas que se muestran en la Figura 2.5. De igual forma se controla la temperatura del
rehervidor. Dicho control asegura que la temperatura alcanzada en el rehervidor no sobrepase
los 390 ° C, de lo contrario el sistema apaga las llamas de calentamiento. Cuando el
rehervidor alcanza los 200 ° C, dos de las tres llamas se apagan para que el calentamiento no

sea tan fuerte que pueda descomponer componentes presentes en la alimentacion.
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Figura 2.5. Monitores de temperatura

2.2.8 Dimensiones
En el Cuadro 2.1 se muestran las dimensiones del disefio de la torre de fraccionamiento
construida por Cobybsa, las cuales seran Utiles para calculos posteriores sobre hidraulica de

platos.

Cuadro 2.1. Dimensiones de la torre de fraccionamiento

Dimensiones Valor
Diametro interno, T 20,4 cm
Espaciamiento entre platos, t 20,0 cm
Longitud del derramadero, W 19,09 cm
Diametro de orificio, d, 6,0 mm
Espesor del plato, | 1,6 mm
Altura del derramadero, h,, 1,80 cm
Distancia entre orificios, p' 3,0cm

Distancia del centro de la torre al derramadero, s 3,6cm




3 Condiciones de Operacion Actuales de la Torre

Como se menciond en el capitulo anterior, la torre cuenta con un sistema de termocuplas que
permiten monitorear la temperatura de cada plato, asi como la temperatura del rehervidor.
Tiene ademas un sistema de control automatico, de forma que las llamas del rehervidor se
activan segun la demanda de temperatura en la alimentacion. Gracias a estas herramientas

fue posible obtener los datos necesarios para el registro de temperaturas.

Se realizaron corridas con crudo proveniente de la pirélisis de plasticos, que consiste en una
mezcla en partes iguales de poliestireno, poletileno y polipropileno (33 % c/u). La operacion
es tipo batch, se carga el tanque de alimentacién y se acciona la bomba P-106 para que la
alimentacion ingrese por el plato 9 hasta que el crudo en el hervidero alcance un nivel

adecuado.

A modo de clarificar, en la Figura 3.1 se muestra la numeracion de los platos.

| Vapor

PN [ v-110
[P P
H: 1 (> Livianos
5 P11
3
4 ‘ Gasolina >
5
6
7 [ Diesel >
8
—{ Crudo = 9 H

‘ - ‘ F’araﬂna>

Figura 3.1. Numeracion de platos de la torre de fraccionamiento (Elaboracion propia en AutoCAD
2016)

El arranque de la torre piloto es un proceso lento, por lo que se realizaron los tres monitoreos
durante dias distintos. A continuacion se muestra el perfil de temperaturas del rehervidor, la

alimentacion y de cada plato para las tres corridas realizadas.
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Figura 3.2. Perfil de temperatura de cada etapa, corrida 1
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Figura 3.3. Perfil de temperatura de cada etapa, corrida 2
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Figura 3.4. Perfil de temperatura de cada etapa, corrida 3

Segun se observa en la Figura 3.2, el monitoreo de datos en la corrida 1 empez6 una vez que
el proceso comenzaba a estabilizarse, pues cada curva (exceptuando la del rehervidor y
alimentacion) oscila en un rango de temperatura definido. Las fluctuaciones de temperatura
de las curvas asociadas a cada plato y el rehervidor estan directamente relacionadas con el
comportamiento de la curva correspondiente a la alimentacién, sobre todo las de los platos
inferiores (9 y 8), que estdn mas cercanos a esta zona. Esto porque, como se menciond
anteriormente, para ingresar el crudo a la torre, primero se llena un tanque pequefio con
capacidad de 4 L; se utiliza una bomba centrifuga de bajo caudal para ingresar la alimentacion
del tanque al rehervidor. La alimentacién ingresa al tanque a temperatura ambiente y luego
es precalentada con el calor liberado por la chimenea, ya que la tuberia de alimentacion rodea
el perimetro de lamisma. Cada vez que el nivel de crudo en el tanque disminuye una cantidad
considerable (aproximadamente tres cuartas partes), se vuelve a llenar el tanque con crudo a
temperatura ambiente, es por ello la razon de las fluctuaciones tan bruscas de temperatura en

la curva correspondiente a la alimentacion.
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Contrario a la corrida 1, el registro de temperaturas en la segunda corrida si se inicio cerca
de lahora de arranque de latorre, por lo que en la Figura 3.3 se observa cdmo las temperaturas
crecen rapidamente al inicio del proceso y a los 120 min comienzan a estabilizarse en un
rango definido. Asi mismo es evidente que las curvas siguen un patron similar al de la curva
de la alimentacion, pero no tan pronunciado, el patron es mas evidente en los platos

inferiores, que es de esperarse.

Finalmente, en la Figura 3.4 se muestra la corrida 3, que muestra un comportamiento similar
a las corridas anteriores, con la diferencia de que las curvas de la alimentacion y el rehervidor

no presentan las fluctuaciones tan bruscas caracteristicas de las primeras graficas.

Cabe destacar que todo el proceso de fraccionamiento ocurre a presion atmosférica, por lo
que no hubo un registro de presion en la alimentacion o en el rehervidor, ademas de que la

torre no cuenta con mandmetros instalados para llevarlo a cabo.

A continuacion, en el Cuadro 3.1 se muestran los caudales registrados en las salidas laterales
de la torre. El plato 9 no tuvo flujo suficiente como para ser monitoreados durante cierta
cantidad de tiempo; asi mismo, de la salida del condensador no se obtuvo ningun producto y

por ende no hubo reflujo.

Cuadro 3.1. Perfil de Flujos de la torre de Fraccionamiento, corrida 1,2y 3

Plato Flujo, Qg1 / (L/h) Flujo, Qsz / (L/h)  Flujo, @s3 / (L/h)
1 5,000 3,600 3,060
2 0,450 0,480 0,582
3 0,000 0,155 0,300
4 1,154 2,475 1,626
5 0,450 1,200 0,923
6 0,264 1,210 1,070
7 2,550 4,100 2,280
8 1,512 4,500 2,769
9 0,000 0,000 0,000
Purga 1,356 0,000 0,000
Condensador 0,000 0,000 0,000

Total 12,735 17,720 13,67
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Finalmente, para efectos de simulacion, los caudales de salida totales serviran para aproximar
un caudal minimo de alimentacion de crudo a la torre. Sin embargo, generalmente se
alimentan 20 L durante la primera hora de operacion, los cuales no se ven reflejados en el
Cuadro 3.1 pues no existe una salida de fondos continua, que corresponderia al bunker que
queda almacenado en el rehervidor y que no se esté cuantificando en los datos anteriores,

ademas de las pérdidas por gases no condensables.

En el Cuadro 3.2, se obtiene la temperatura promedio representativa de cada plato, segin la
corrida realizada. Como se observa, el perfil de temperaturas parece indicar que del plato 1
al 5 se obtienen productos con rangos similares a los de una gasolina liviana, del plato 6 al 9
las temperaturas indican fracciones cercanas al queroseno/diésel. Lo anterior basado en las
especificaciones del manual del productos de RECOPE (RECOPE, 2015).

Cuadro 3.2. Temperatura promedio de cada plato

plato Temperatura 1, T/( °C) Temperatura 2, T/(°C) Temperatura 3, T /( °C)

1 96,93 124,47 135,85

2 129,46 143,33 142,87

3 137,54 158,72 147,72

4 150,22 166,53 153,77

5 175,81 187,55 169,08

6 195,37 207,22 192,45

7 209,48 229,30 202,62

8 221,58 239,38 237,67

9 248,44 267,25 255,30
Alimentacion 176,17 202,40 225,19
Rehervidor 274,60 285,98 286,76

Promediando los flujos del Cuadro 3.1 y tomando en cuenta la distribucion de los productos
segun el perfil de temperaturas, se podria aproximar que de una alimentacion de 20 L/h se
obtiene 7,0 L/ha 8,0 L/h de gasolina'y 6,0 L/h a 10 L/h de queroseno/diésel, donde de 3,0 L/h
a 7 L/h restantes corresponden a parafinas que quedan almacenadas en el rehervidor, como

se explico anteriormente. Y en ellas queda diesel disuelto que requiere una mejor separacion.
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Como se ha mencionado anteriormente, el rehevidor no opera con fluido térmico sino con

gas propano comercial, por lo que en el Cuadro 3.3 se especifica el consumo de gas y su

equivalente en términos energéticos segun la cantidad de llamas utilizadas.

Cuadro 3.3. Consumo energético del rehervidor

Operacion Consumo de gas propano Carga Energética (kW)
(kg/h)
Tres quemadores 2 2,799
Un quemador 0,67 0,932

Finalmente se calcularon las pérdidas de calor de la torre al ambiente, tomando en cuenta que

esta protegida por un aislante de fibra de vidrio, ver apéndice C muestra C.22. Las pérdidas

sin el aislante serian de 601 W/m, mientras que con el aislante se minimizan a 130 W/m (234

W).

3.1

Problemas Identificados

Fluctuaciones bruscas de temperatura, al ser proceso batch, no se alcanza estado
estable o se interrumpe facilmente.

En todas las corridas realizadas no fue posible obtener condensado, por lo tanto no
hay reflujo. Uno de los parametros que diferencia el fraccionamiento de una
destilacion simple es la presencia de una corriente de reflujo, ya sea de una fraccion
del destilado u otra corriente liquida con una composicion elevada en el componente
mas volatil. Es un requisito primordial para el enriquecimiento del vapor. Asi mismo,
el reflujo arrastrara consigo hacia platos inferiores, los componentes pesados
remanentes en la mezcla liquido-vapor en equilibrio que asciende.

Ocasionalmente, los productos de platos superiores, que deberian ser claros, tenian
una coloracion muy oscura. Lo anterior podria ser un indicador de ciertos problemas
como un arrastre excesivo de liquido de platos inferiores a superiores; obstruccion de

los tubos laterales con parafinas, lo que indica falta de limpieza; platos insuficientes
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para llevar a cabo la separacion deseada o como se menciond anteriormente, falta del
reflujo suficiente que arrastre los componentes pesados hacia platos inferiores,
mejorando la transferencia de masa.

e Enla dltima corrida realizada, se observo una fuga de gas en el rehervidor, asi como
deterioro en la estructura del mismo. Hay que recordar que el material de construccion
del rehervidor es acero al carbono, que es una buena opcion cuando la corrosion
esperada es baja y la temperatura de operacion no es excesiva. Pero en este caso, en
el rehervidor se alcanzan temperaturas de 300 ° C y el mismo opera con un sistema
de 3 llamas y no con fluido térmico. Ademéas los crudos de petréleo poseen
componentes que le confieren una alta agresividad, como lo son el contenido de
azufre, sales inorganicas y acidos organicos (cuya proporcion puede variar segun la
fuente del crudo). Estas sustancias llegan a ocasionar corrosion importante en torres
de destilacion atmosférica, sobre todo en la parte superior (zona de baja temperatura),
donde ocurre la condensacién de los vapores de hidrocarburos, de HCI y H.S
gaseosos. Se forma entonces una mezcla heterogénea compuesta por hidrocarburos y
una fase acuosa donde se disuelven los &cidos creando una disminucién del pH que

aumenta la corrosion. (Ojeda Armaignac & Hing Cort6n, 2006)

Por ejemplo, a 120 ° C las sales reaccionan con el agua como se muestra en las siguientes

reacciones quimicas:

MgCl. + 2H.O -> 2HCI + Mg(OH):

CaCl, + 2HO -> 2HCI + Ca(OH)2
La agresividad del HCI en fase gaseosa es baja, pero en el circuito superior de la torre donde
el agua condensa, se forma una solucién acuosa de acido clorhidrico corrosivo. Y si hay
presencia de H2S, puede observarse otro mecanismo donde el acero es atacado por este &cido,
formandose una capa protectora de FeS, pero esta capa protectora es disuelta por el HCI como

sigue:

FeS + 2HCI = FeCl, + H.S
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El FeCl> se disuelve, separdndose de la superficie del hierro y el resultado sera que la nueva

superficie del hierro estara siendo continuamente atacada por el HCI.



4 Caracterizacion del crudo obtenido del proceso de pirdlisis

Para efectos de simulacion del proceso de fraccionamiento, muchos de los programas de
simulacion utilizados en procesos que involucran crudo de petrdleo, cuentan con distintos

métodos para predecir su comportamiento. Entre ellos predominan los siguientes:
- True Boling Point (TBP), ASTM 2892

- Destilacion diferencial, sin reflujo (ASTM D86)

- Destilacion diferencial, sin reflujo, al vacio (ASTM D1160)

- Destilacion Simulada (ASTM D2887)

La caracterizacion se basard en la norma ASTM D86, que consiste en una destilacion
atmosférica sin reflujo. Ademas, es el procedimiento mas facil de replicar con una destilacién
simple de laboratorio y tiene la ventaja adicional de que las fracciones obtenidas pueden
almacenarse, para luego ser analizadas y obtener su densidad por medio del método ASTM
D4052.

4.1 Caracterizacion por densidad ASTM D4052

Este método cubre la determinacion de la densidad de destilados de petréleo y aceites
Viscosos que se comportan como liquidos a temperaturas de prueba entre 15° Cy 35 ° C. El
método no debe ser aplicado a muestras que sean tan oscuras, que no se pueda distinguir la

presencia de burbujas (Hookey, 2003).

“Un pequefio volumen (aproximadamente 0,7 ml) de liquido es introducido en un tubo
oscilatorio y el cambio en la frecuencia de oscilacion causado por el cambio en la masa del
tubo es usado en conjunto con los datos de calibracion para determinar la densidad de la
muestra...” (Hookey, 2003) .
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Comercialmente, la determinacion de la densidad o densidad relativa del petrdleo y sus
productos es necesaria para la conversion de volimenes medidos a volimenes a la

temperatura estandar de 15 ° C.

4.2 Metodologia

La norma ASTM D86 indica que se destilan 100 ml de la muestra y se tabula la temperatura
del vapor en funcién del volumen recuperado. En este caso se destilardn 500 ml para poder
recuperar como minimo 50 ml de cada fraccion con el fin de poder analizarlas posteriormente
segun el método ASTM D4052.

4.2.1 Objetivo General

- Caracterizar el crudo obtenido del proceso de pirdlisis segun el método ASTM D86
y el ASTM 4052

4.2.2 Materiales y Equipo

4.2.2.1 Equipo
Cuadro 4.1. Materiales y equipo para la destilacion atmosférica
Nombre Fabricante Ambito Serie Precision e
Incertidumbre
Probeta VITLAB 500 ml +5ml
Teflon - - - -
Aislante - - - -
Baldn de destilacion ILMABOR 1L -
Condensador - - - -
Calentador AZZOTA 25°C -400 °C HM-1000 -

Termdmetro electronico
TermoOmetro/termocupla  Perfect Prime  -50°C -300°C  TC9815T1GR -
Enfriador Automatico de ECOPLUS 10001 -
agua
Mangueras conectoras - - - -

Ndcleos de Ebullicion - - - R
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Cuadro 4.2. Materiales y Equipo para la caracterizacion ASTM D4052

Nombre Fabricante Ambito Serie Precision e
Incertidumbre
Medidor de Anton Paar - P-13:IT-XX -
Densidad
Automatico
ASTM D4052

4.2.2.2 Materiales

Cuadro 4.3. Sustancias a utilizar en las pruebas de caracterizacion.

Nombre Formula M.M Pto Pto  Toxicidad  Seguridad Disposicion
Quimica /(g/mol) Eb Fus
ICC) ICC)
Crudo de 33% PE - 25-230 -70 -Ingestion: Estable en Debe tenerse
petrleo  (CgHg)n Puede inducir condiciones presente la
33 % PP el vémitoy la normales de legislacion
(CsHe)n posterior almacenamiento y ambiental
33% PS introduccion  manipulacion. local vigente,
(CgHg)n en los Inflamable y relacionada
pulmones, lo combustible. con la
que  puede Utilizar envases disposicion
causar debidamente de residuos,
neumonitis etiquetados y bien para su
quimica, que cerrados. adecuada
es mortal. Almacenarse en eliminacion.
-Inhalacién:  lugares Secos,
Los vapores bien ventilados,
pueden alejados de la luz
causar solar 'y otras
somnolencia  fuentes de
y Vértigo ignicién.
Agua H>O 18,02 100 - - -
4.2.3 Procedimiento Experimental Destilacién ASTM D86

1. Se midio 500 ml de la muestra de crudo en una probeta graduada y se vertio
completamente el contenido del cilindro en el baldn de destilacion.

2. Se coloco el termdmetro provisto de un tapon perforado con corcho o silicona dentro
del cuello del balon. Debe colocarse nivelando el punto méas bajo del tubo de vapor

con el punto més alto del bulbo del termdmetro, como se muestra en la Figura 4.1.
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Figura 4.1. Posicion del termometro en la destilacion (ASTM International, 2015)

3. Searmo la totalidad del equipo de destilacion simple, colocando una probeta al final
del condensador para medir los volimenes de las fracciones recuperadas.

4. Se registro la temperatura ambiente y la presion barométrica.

5. Se aplico calentamiento al balon de tal manera que el intervalo de tiempo entre la
aplicacion de calentamiento inicial y el punto de ebullicion fuera de 5 a 15 min.

6. Se registrd el punto inicial de ebullicién.

7. Se tabul6 la temperatura de ebullicién por cada 50 ml recuperados hasta recolectar
como minimo 7 fracciones destiladas y como méaximo 10, en frascos separados de
vidrio, como se muestra en la Figura 4.2. Las temperaturas se registraron en términos

del porcentaje volumétrico recuperado.

e
5 BOECO “—’

Figura 4.2. Almacenamiento de fracciones destiladas para posterior analisis de densidad.

8. Al final de la destilacion, se anoto el volumen remanente en el balon.



4.2.4

4.2.5
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Se realizo el proceso por triplicado.

Procedimiento Experimental de la Medicion de Densidad Automatica ASTM D4052
Se introdujo 0,7 ml de muestra en un tubo limpio y seco del equipo ASTM D4052
usando una jeringa adecuada.

Se enchufé el tubo capilar TFE fluorocarbono externo en el puerto de entrada inferior
del tubo de muestra. Se sumergio el otro extremo del capilar en la muestra y se aplico
succion al puerto de entrada superior mediante una linea de vacio o una jeringa, hasta
que el tubo de muestra se llene correctamente.

Se encendi6 la luz del equipo y se examind el tubo de muestra cuidadosamente para
verificar que no hayan burbujas atrapadas en el tubo. La muestra debe verse
homogénea y libre de burbujas, inclusive de las mas pequefias.

Se apag6 la luz inmediatamente después de introducir la muestra, ya que el calor
generado puede afectar la medicion de temperatura.

Después de que el instrumento mostré6 una lectura constante a cuatro cifras
significativas para la densidad, indicando que se alcanzo el equilibrio térmico, se
registré la densidad.

Factores y variables Experimentales

4.2.5.1 Variables Independientes

Temperatura ambiente T, ° C
Presion Atmosférica P, kPa

Punto de ebullicion Inicial IBP, ° C
Punto de ebullicion final PEF, ° C

Temperatura de vapor por fraccion recuperada T, ° C

4.2.5.2 Variables Dependientes

Porcentaje Recuperado Ry, adim
Porcentaje Residuo X, adim

Porcentaje de pérdida L, adim
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- Densidad de la fraccion recuperada p, kg/m?

4.2.6 Diagrama de Equipo

Figura 4.4. Medidor de densidad automatico ASTM D4052

4.3 Caracterizacion

A continuacion, en el Cuadro 4.4 se muestra el registro de datos de las tres corridas de
caracterizacion ASTM D86, los datos fueron previamente tratados para brindar el reporte en
términos de porcentaje de fraccion evaporada, asi mismo se tabula el resultado de densidad
automatica ASTM D4052 de cada corte.
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Cuadro 4.4. Datos de caracterizacion del crudo por los métodos ASTM D86 y ASTM D4052

Corrida 1 Corrida 2 Corrida 3
Mues Evgﬁora Temperatura, Densidad, p Temperatura, Densidad, p Temperatura, Densidad, p
tra do T./(°C) /(kg/m3) T,/ (°C) /(kg/m3) T3/ (°C) /(kg/m3)
- 0 76,30 - 80,00 - 78,00 -
1 10 136,55 867,20 143,68 877,60 138,17 876,90
2 20 146,05 881,20 149,47 882,50 145,64 882,50
3 30 149,06 884,00 152,82 886,10 148,47 885,40
4 40 152,17 887,10 161,59 889,80 153,73 889,30
5 50 161,14 891,10 178,45 895,30 161,80 893,90
6 60 173,03 896,10 209,53 902,50 177,18 898,90
7 70 199,84 901,90 245,58 910,20 225,95 906,90
8 80 252,79 910,70 272,50 - 264,54 918,70
9 90 279,30 922,60 308,04 - 290,07 -

*Las corridas de caracterizacion ASTM D86 se llevaron a cabo a 87,86 kPa, 87,69 kPa y 87,70 kPa respectivamente.

En la Figura 4.5 se observan las curvas de destilacion de las tres muestras de crudo analizadas.
Es claro como las primeras cuatro fracciones tienen un comportamiento similar. A partir del
50 % de recuperacion las temperaturas de ebullicion difieren, sobre todo en la corrida 2,
donde la curva se desplaza hacia arriba por 20 ° C aproximadamente respecto a la corrida 1

y 3. Luego las curvas tienden a encontrarse a partir del 80 % de recuperacion.

350
300
&
= 250
o
>
§ 200
(0]
Q
GEJ 150 Corrida 1
'_
100 Corrida 2
Corrida 3
50
0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100

Fraccién Evaporada, %

Figura 4.5. Curvas de Destilacion del crudo de petrdleo obtenido a partir de pir6lisis de plasticos
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En la Figura 4.6 se muestra un gréfico de fraccion de crudo evaporado contra su respectiva
densidad, obtenida segun el método ASTM D4052, para las tres corridas.

930.00
920.00
ME 910.00
S~
2
- 900.00
Q
©
S 890.00
é corrida 1
© 880.00 corrida 2
870.00 corrida 3
860.00
0 20 40 60 80 100

Fraccién Evaporada, %

Figura 4.6. Curva de densidad ASTM 4052 vs porcentaje evaporado

Nuevamente, se observa un comportamiento similar al de la Figura 4.5, sin embargo los
rangos de diferencia de densidad entre las mismas fracciones de corridas diferentes no es tan
amplio, es de 10 kg/m?3 como méximo en las fracciones mas altas, y la diferencia disminuye

conforme lo hacen las fracciones recuperadas.

Se usaran los datos de la corrida 2 como la caracterizacion promedio del crudo a ingresar en
el simulador que se utilice, ya que presenta un rango mas amplio de temperaturas, lo que
representa una mejor separacion de componentes. Generalmente los simuladores requieren
el ingreso del ensayo de caracterizacion del crudo en términos de la gravedad especifica

d60/60, segun se muestra en el Cuadro 4.5.

Cuadro 4.5. Ensayo de caracterizacion del crudo de petroleo de Cobybsa

Porcentaje Evaporado, % Temperatura, T /(°C) Gravedad Especifica, GS
0 80,00 -
10 143,68 0,878
20 149,47 0,883

30 152,82 0,887




Cuadro 4.5. (Continuacion) Ensayo de caracterizacion del crudo de petréleo de Cobybsa
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Porcentaje Evaporado, %

Temperatura, T /(°C)

Gravedad Especifica, GS

40

50
60
70
80
90

161,59

178,45
209,53
245,58
272,50
308,04

0,891

0,896
0,903
0,911







5 Modelo termodinamico a utilizar en la simulacidon

5.1 Importancia

La seleccidon adecuada de modelos termodinamicos durante la simulacion del proceso es
absolutamente necesario como punto inicial para una simulacién precisa. Un proceso que en
términos de seleccion, configuracion y operacion del equipo esta definido puede ser inutil si

la simulaciéon del mismo se basa en modelos termodindmicos inexactos.

“La utilidad de los modelos termodinamicos radica en su capacidad de estimar
comportamientos, a partir de una expresion funcional (ecuacion de estado) que contiene unos
pocos pardmetros que se determinan experimentalmente. Tales como constantes de
equilibrio, propiedades de transporte, conductividad térmica, viscosidad, capacidad

calorifica, presiones de vapor...” (Iglesias & Paniagua, 2013).

La no idealidad de los sistemas liquido- vapor se da por muchas razones: por efecto del
tamafo, masa, estructura, existencia de grupos polares de las moléculas que impiden usar los
modelos simples. Para considerar las no idealidades son importantes los coeficientes de
fugacidad, que también se calculan a partir de ecuaciones de estado para sistemas reales. En
los simuladores de proceso existe un gran nimero de tales ecuaciones y todas requieren el
uso de coeficientes de interaccion binarias para considerar adecuadamente las mezclas

multicomponente (Hemptinne de, Mougin, & Alain, 2012).

La amplitud y calidad de la base de datos disponible en un simulador determinara el ajuste
de los resultados que se obtengan, siempre dentro del rango de validez de aplicacion del
método elegido. La mayoria de los modelos termodindmicos tienen parametros de interaccion
binaria que estan equipados para que coincidan con los datos experimentales. Siempre es
recomendable comprobar si el modelo termodindmico seleccionado tiene parametros de

interaccidn para los compuestos ingresados en la simulacién (Iglesias & Paniagua, 2013)
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5.2 Componentes fluidos de petrdleo

La calidad del modelo termodinamico depende en su mayoria de los pardmetros numéricos
utilizados, pues de ellos depende la caracterizacion de los componentes. Los componentes
pueden dividirse en tres grandes familias: componentes de la base de datos, componentes sin

base de datos y componentes fluidos de petréleo (Hemptinne de, Mougin, & Alain, 2012).

Como se ha mencionado anteriormente las mezclas de petroleo estdn compuestas de tantos
componentes que es imposible identificar cada uno individualmente y no tendria sentido usar
cientos de componentes en la simulacion pues el tiempo de convergencia aumentaria
considerablemente. Sin embargo, por la importancia que tienen estas mezclas a nivel

industrial se han creado métodos que ayudan a entender su comportamiento.

Por razones précticas, se definen y utilizan algunos de los denominados pseudo-componentes
como si fueran componentes puros. Estas son de hecho mezclas por derecho propio, pero se
considera que la propiedad de la mezcla no se ve afectada por considerarlas como un solo.
Cuanto méas pseudocomponentes se utilicen en el modelo, se puede esperar que las
propiedades fluidas calculadas imiten las propiedades verdaderas adecuadamente. Sin
embargo, dado que muchas otras incertidumbres entran en el célculo, y debido al rapido
incremento del tiempo computacional, es inatil aumentar demasiado el ndmero de
componentes (dependiendo de la aplicacion, generalmente se elige entre cinco y veinte)
(Hemptinne de, Mougin, & Alain, 2012).

Conociendo la temperatura de ebullicion y la densidad (o gravedad especifica) de cada corte,
existen varias correlaciones para calcular un nimero de valores caracteristicos de
componentes puros que se requieren en modelos termodinamicos. ElI Cuadro 5.1 muestra,

para una serie de ellos, lo que estas correlaciones pueden calcular.
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Cuadro 5.1. Correlaciones para calcular propiedades de los pseudocomponentes que
requieren los modelos termodindmicos (Hemptinne de, Mougin, & Alain, 2012)
Propiedades/ Winn Cavett Lee Twu Riazi Otros
correlacion (AP Kesler (AP
Masa Molar, M X X xX*
Temperatura X X X X X*
critica, T,
Presion Critica, X X X xX* X
Fe
Factor de X X Rackett
compresibilidad,
Zc(ve)
Factor Ty X Edmister

fintped —>0,8+
acentrico, ® T,

Volumen molar X 15°C Rackett
de liquido
saturado,
vl (T)
Capacidad X X X
calorifica,
cf(T)
Presion reducida X
de vapor, P°(T)
*En negrita, Preferidos por (Fréitez, Gonzales, & Verruschi, 2015)

Las correlaciones destacadas con negrita y asterisco en el Cuadro 5.1 se prefieren para
calcular las propiedades indicadas por Fréitez, Gonzales, & Verruschi (2015) en su articulo
“Prediccion del Equilibrio Liquido-Vapor de Mezclas de Hidrogeno y Diesel usando Peng
Robinson”. En esta publicacion se desarrollé un médulo termodindmico para la prediccion,
a diversas condiciones de temperatura y presion, del equilibrio hidrogeno/diésel, usando la
ecuacion de estado de Peng-Robinson. El desarrollo del médulo se baso en la seleccion de
las correlaciones para la determinacion de las propiedades del diésel, ademas de la estimacion
de los parametros de interaccién binaria (BIP) y las reglas de mezclado. La seleccion se llevo
a cabo mediante un analisis comparativo entre los datos arrojados por un simulador comercial
y el modulo termodindmico, eligiendo asi las correlaciones que presentaran menor

desviacion.
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Debido a que la mayoria de simuladores brindan la opcion de indicar el método de célculo
de algunas correlaciones, adicional al modelo termodinamico, la experiencia anterior es muy

valiosa como futura referencia.

Segin (Hinojosa Gomez, Barragdn Arroche, & Bazla Rueda, 2005) los modelos
convencionales como son solucién ideal, gas ideal, modelos de coeficientes de actividad, etc,
no pueden ser utilizados para obtener soluciones correctas y confiables para el disefio de
sistemas donde se utilice crudo de petréleo. Se vuelve necesario incorporar modelos mas
robustos como es el caso de las ecuaciones de estado. Dentro de las mismas se encuentra
disponible la familia de las ecuaciones cubicas y las correspondientes a la familia de las
ecuaciones derivadas de la teoria de perturbacion. De estas ultimas se destaca la ecuacion de
estado PC-SAFT (Perturbed Chain Statistical Associated-Fluid Theory) que ha alcanzado

gran popularidad.

Sin embargo, en simulacion de yacimientos por ejemplo, las ecuaciones de perturbacion
resultan complejas numéricamente y los tiempos de convergencia del simulador aumentan
considerablemente, sobre todo porque el 60 % del tiempo de computo en una simulacién
donde esté involucrado el crudo de petréleo corresponde al tiempo de calculo de propiedades
termodinamicas y de solucion de equilibrio de fases (Hinojosa Gomez, Barragan Arroche, &
Bazla Rueda, 2005).

En consecuencia la seleccion de modelos termodinamicos para este tipo de procesos se
restringe generalmente a la familia de las ecuaciones de estado cubicas. Como por ejemplo

Soave-Redlich-Kwong y la ecuacion de Peng-Robinson.

Por otra parte, si el tiempo de convergencia y computo no es una limitante, PC-SAFT puede
ser una opcidén acertada. Con base en esa ecuacion, (Pinzon, Valderrama, & Vélez, 2013)
calcularon el factor de compresibilidad Z para la fase liquida y gaseosa de un crudo, con el
fin de ser utilizado en el célculo de otras propiedades fisicas, obteniendo resultados
prometedores. Ademas el modelo predijo mejor que otros la precipitacion de asfaltenos en el

crudo.
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5.3 Guias para seleccién de Modelos y Heuristicos

En su articulo sobre seleccion de modelos termodindmicos, (Suppes, 2010), brinda una serie

de heuristicos a tomar en cuenta en el proceso de escogencia, los cuales se consideraran en

este apartado como herramienta para cumplir el objetivo. Los heuristicos se listan a

continuacion:

1.

2.

4.

Cuando la temperatura reducida mas alta para los procesos VLE calculada por la
regla de Kay es mayor que 0,75 y no se presentan fases liquidas inmiscibles, se debe
utilizar una ecuacion de estado para célculos VLE. La seleccion de EOS se limitara
tipicamente a ecuaciones cubicas capaces de modelar VLE como las de Peng
Robinson (PR) o Soave Redlich Kwong (SRK). De acuerdo a Hyprotech, PR es

preferible a SRK, aunque existen opiniones contrarias. Para la regla de Kay:

o T (16)
T YTy

Al seleccionar una ecuacion de estado, las que tienen coeficientes de interaccion
binarios obtenidos a partir de datos experimentales deben ser seleccionadas sobre
ecuaciones en los que no estan disponibles.

Cuando la temperatura reducida calculada por la regla de Kay es inferior a 0,75,
utilice un modelo de solucién para la fase liquida y una ecuacién de estado para la
fase de vapor.

Los modelos de solucion méas conocidos incluyen los modelos de ecuaciones
Margules, van Laar, Wilson, NRTL y UNIQUAC. De estos, basados en las
frecuencias de los mejores ajustes, las siguientes opciones son las mejores cuando
hay una fase liquida:

a) Para organicos acuosos, NRTL

b) Para alcoholes, Wilson

c) Paraalcoholes y fenoles, Wilson
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d) Paraalcoholes, cetonas y éteres, Wilson o Margules (se prefiere Wilson debido a
su capacidad mejorada de corregir los cambios de temperatura)

e) Para hidrocarburos C4-C18, Wilson

f) Para compuestos aromaticos Wilson o Margules (se prefiere Wilson debido a su
capacidad mejorada de corregir los cambios de temperatura). En caso de duda
para célculos VLE, se puede usar la ecuacion de Wilson. Esta regla es aplicable
bajo la suposicion de que los coeficientes de interaccion binarios estan
disponibles o pueden ser estimados.

5. Cuando no se puede disponer de coeficientes de interaccion (experimentales o
estimados) para usar con Wilson o NRTL, se debe utilizar el modelo de solucion
UNIQUAC con la prediccion de los coeficientes de interaccion binaria mediante
UNIFAC.

6. Si las propiedades criticas de un componente no estan disponibles, el uso de una
ecuacion cubica puede no ser una buena opcidn. Si dentro de esta misma simulacion,
algunas condiciones del proceso tienen una temperatura reducida en condiciones
VLE mayores de 0,75, existen varios enfoques disponibles. A) el uso de modelos de
solucién puede extenderse con una creciente imprecision a temperaturas reducidas
de aproximadamente 0,9, b) el proceso puede ser separado en diferentes subprocesos
que pueden ser modelados usando diferentes paquetes termodinamicos, y c¢) las
propiedades criticas pueden ser estimadas para aquellos componentes para los cuales

no se dispone de propiedades criticas.

El uso de la temperatura reducida para seleccionar modelos EOS sobre modelos de
solucion se basa en dos premisas. “Dado que los modelos de solucidon estan
especificamente disefiados para las fases liquidas y se ajustan a los datos en la fase
liquida convencional en comparacion con los fluidos casi criticos, los modelos de
solucion tenderan a ser mas precisos que los EOS para liquidos. Con temperaturas
crecientes y a una temperatura reducida de aproximadamente 0,75, la fase liquida

comienza a expandirse rapidamente hasta el punto en que las fuerzas de union polares y
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de hidrégeno que dominan las propiedades de la fase liquida se vuelven menos

dominantes...” (Suppes, 2010) Como las fuerzas de enlace polar y de hidrdgeno

determinan en gran medida los coeficientes de interaccion binarios, los coeficientes de

interaccion binarios se vuelven invalidos y el modelo se vuelve cada vez mas inexacto.

Las EOS estan disefiadas especificamente para ser Utiles en estas regiones casi criticas,

y por lo tanto, son preferidas.

También se cuenta con cuadros de ayuda que resumen las prioridades en cuanto a la

escogencia del modelo termodinamico segun el sistema de trabajo. En el Cuadro 5.2 la mejor

seleccion se define con "1", un poco menos apropiado pero adn posible con "2" y asi

sucesivamente.

Cuadro 5.2. Ecuaciones de estado
(Lukec, 2015)

recomendadas segln los componentes a utilizar en el sistema

Sistema/

< o (5}
Model s | £ g s | £
0aelo o 2 3 B E = g =] 2
o 8 e 9 < v = % c 3
g ¥ [ o 8 = S |8 |c |23l s~ |
o g o > g v o € = S o = z 3 2| £ =
s8¢ |85z g [E|2 8|55 55| |2
a o d |3 Yo §a S |lo |lo|o |0 &2z |5
Hidrocarburos 2 1 3
Ligeros
Hidrocarburos 4 3 1<P 2<P
Hidrocarburos 3 4 2 1
Pesados
Hidrocarburos 2 3 1 5 4
con presencia de
Agua
Alcoholes 1 2
Aromaticos 2 2 1<P 2
Petroquimico no 4 1 2 3
hidrocarburo
Gas natural 2<H:2 1<H2 | 4>H> | 3>H2
S S S S
Glicoles 1
Quimicos  no 3>P 1 2 2

idnicos

En el Cuadro 5.3 se muestran los paquetes basicos recomendados en funcion del tipo de proceso:
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Cuadro 5.3. Paguetes termodinamicos segun el tipo de proceso (Aspentech, 2016)

Tipo de Proceso

Paquete Termodindmico recomendado

Deshidratacion de TEG
Acuoso Acido
Procesamiento de gas Cridgeno
Separacion de Aire
*Torres Atmosféricas de Crudo

Torres al vacio
Sistemas con alto contenido de H2
Reservorios
Hidrocarburos-Agua (alta solubilidad del agua
en HC)
*Separaciones de hidrocarburos

Aromaticos
Hidrocarburos Sustituidos (cloruro de vinilo,
acrilonitrilo)
Productos quimicos

PR
Sour PR
PR, PRSV
PR, PRSV
PRy sus variantes, Grayson Streed GSTo

PRy sus variantes, GS, Braun K10, Esso
PR, Zudkevitch-Jofee ZJ, GS
PRy sus variantes
Kabadi Danner
PR, SRK

Wilson, NRTL, UNIQUAC
PR, SRK

Modelos de actividad, PRSV

Finalmente en su articulo “No Juegue con las Propiedades Fisicas en Simulacion” Eric
Carlson también propone un esquema de decision para la escogencia de modelos

termodinamicos, el mismo se presenta en la Figura 5.1.

No electrolito
Figura 2

‘ Electrolito Electrolito NRTL

o Pizer

Real

B 4

No polares

Peng-Robinson,
Redlich-Kwong-Soave
Lee-Kesler-Plocker

Chao-5eader,

Grayson-Streed o
Braun K-10

‘ Polaridad

Real o
Pseudo componentes

‘ Presién
‘ Electrolitos

Figura 5.1. Esquema de seleccion para modelos termodinamicos (Clarson, 1996).

Pseudo & Real

Braun K-10 o ideal

18
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5.4 Seleccion del Modelo Termodinamico
A continuacion, se evaluaran los criterios de escogencia mencionados anteriormente para

tomar la decisioén final sobre el modelo termodinamico a utilizar.

Segun los heuristicos del articulo de (Suppes, 2010), cuando la temperatura reducida mas alta
para los procesos VLE calculada por la regla de Kay es menor que 0,75, en este caso 0,74
(ver apéndice C.20), se debe utilizar un modelo de solucion para la fase liquida y una
ecuacion de estado para la fase de vapor. Sin embargo, no recomienda cual ecuacién de
estado o modelo de solucién son adecuados para el sistema en cuestion (hidrocarburos en
general o pseudocomponentes de crudo). S6lo menciona que para hidrocarburos C4-C18, se
podria usar Wilson como modelo de solucion para la fase liquida. Sin embargo, de
recomendaciones previas que se hacen en el mismo articulo, las EOS de Peng Robinson (PR)
0 Soave Redlich Kwong (SRK) pueden utilizarse para la fase vapor. El inconveniente es que
no es comun que un simulador permita elegir un modelo termodinamico para cada fase. Pero,
en este caso Chao Seader y Grayson-Streed representan una alternativa, pues utilizan un
conjunto de ecuaciones para la fase de vapor (SRK) y otro para la fase liquida (Scatchard-

Hildebrand), en una técnica similar.

Seguidamente, en el Cuadro 5.2, (Lukec, 2015) recomienda Peng- Robinson como primera
opcion y Soave Redlich Kwong como segunda para sistemas con hidrocarburos pesados. Aun
mas especifico, segun el tipo de proceso a simular, Honeywell recomienda PR y Grayson

Streed para torres atmosféricas de crudo.

Finalmente, seglin el esquema propuesto en la Figura 5.1 por Eric Clarson, al estar utilizando
pseudocomponentes no polares y presiones mayores al vacio, recomienda utilizar Chao-

Seader, Grayson-Streed o Braun K-10.

Sabiendo que Chao Seader es aplicable a los sistemas de hidrocarburos en el intervalo de
temperatura entre 0 ° C - 270 ° C, y presiones menores a 100 atm y que Grayson Streed es
recomendado para la simulacion de sistemas de hidrocarburos pesados con un alto contenido

de hidrégeno; la decision se inclinaria por ChaoSeader ya que no se tiene informacion sobre
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el contenido de hidrégeno presente en el crudo, de forma que este componente no se tomara

en cuenta en la simulacion.

Por lo tanto, segun las recomendaciones que se mencionan anteriormente, resumidas en el
Cuadro 5.4, se concluye que los modelos més adecuados serian Chao Seader o Peng

Robinson en ese orden de prioridad.

Cuadro 5.4. Recomendaciones de modelos termodinamicas a utilizar seguin autores consultados

Autor Recomendacion
(Suppes, 2010) Chao Seader
(Lukec, 2015) PR como primera opcién y SRK como segunda
Honeywell PR
(Clarson, 1996) Chao Seader o Braun K-10
(Pinzén, Valderrama, & Vélez, 2013) PC-SAFT (Complejo, problemas de

convergencia)

Mas adelante, se evaluaran los resultados de la simulacién utilizando ambos modelos, de esta
forma podra determinarse cuales resultados presentan menor desviacion respecto a los datos

operacionales registrados en el capitulo



6 Eleccion del Simulador de Procesos

La eleccion del simulador depende de la disponibilidad de licencias libres y la capacidad del
programa para predecir el comportamiento del crudo con la caracterizacion realizada en el
capitulo 4. Es por ello, que después de la revision de varios simuladores de procesos

quimicos, la busqueda se redujo a los simuladores mencionados a continuacion.

6.1 DWSIM

DWSIM es un simulador de codigo libre de CAPE-OPEN para procesos quimicos. Corre en
Windows, Linux y Mac OS X, permitiendo a estudiantes y profesionales de ingenieria
quimica entender el comportamiento de los sistemas quimicos usando termodinamica
rigurosa y modelos de operaciones unitarias sin costo alguno. Puesto que DWSIM es de
cbdigo abierto, se puede ver como estan siendo realizados los célculos inspeccionando el

codigo de fondo durante la ejecucion.

“Es el anico simulador termodinamico de codigo abierto con una capacidad muy similar a
las versiones en estado estacionario de Hysys, ProSim o0 VMGSim, incluyendo un diagrama
de flujo grafico y una hoja de célculo integrada. Es facil de usar, no tiene capacidad dinamica
pero la gran mayoria de los estudios se realizan en modo de estado estable. Los materiales
de apoyo en general son muy buenos y el usuario tiene acceso a ellos una vez instalado el
programa...” (Louie, THE SysEne Blog, 2013)

El autor, Daniel Medeiros, esta actualmente activo planeando nuevos lanzamientos, lo que
significa que el producto continuard mejorando, ademéas él se encuentra en constante
comunicacion con los usuarios mediante una plataforma virtual, respondiendo todas las

dudas que surgen lo méas pronto posible.

DWSIM cuenta con herramientas especificas para el ingreso de caracterizaciones de crudos
de petréleo y ensayos como el ASTM (D86, D2892, D1160 y D2887), con el fin de crear los

pseudocomponentes representativos del crudo a modelar.
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6.2 ChemSep

“ChemSep integra calculos flash, modelos clésicos de columnas en la fase de equilibrio y
modelos de no equilibrio, es un programa facil de usar, permite simular cualquier problema
en minutos y exportar resultados en una gran variedad de formatos, hoja de calculo, texto, y
html.” (Carrera Pérez, 2007) Cuenta con un gran numero de modelos de correlaciones de
transferencia de masa y flujos, asi como modelos de extraccion liquido-liquido y modelos de
columnas de destilacion de tres fases. Es un programa muy reconocido para la solucion de
problemas de separacion de multicomponentes, con una base de datos muy amplia; que puede

ser muy Util en los estudios de diferentes separaciones quimicas en la Ingenieria Quimica

No cuenta con herramientas especificas para el ingreso de caracterizaciones de crudos de
petrdleo o de ensayos especificos ASTM como si lo hace DWSIM, pero si tiene la opcién de
crear pseudocomponentes bajo la caracterizacion planteada en el capitulo 4, y al igual que en
DWSIM permite elegir los métodos con los que se prefiere el célculo de las propiedades

criticas de cada pseudocomponente, segin se muestra en la Figura 6.1.

imamall

Pseudo Component Generation - O X

Clear
" Tb+5G (" Th+API [~ Reverse order 4

4 Th (K] [s6 | g

Tc :I'
Cavett 1962 ~ s
Pc Kegler-Lee 1976
Riazi-Daubert 1380 =
Wwilson 1981

Yo |Brule et al 1982

Twu 1984

w Lin-Chao 1934

Tsonopoulos 1986 v

M [ ﬂ
1k}

Neme | TITEI €] F
B
[TBISGIMw]APIK] [CIHNSINN]AA]

1
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WiscL :I'
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Figura 6.1. Herramienta de creacion de pseudocomponentes en ChempSep(TM) v.7.15
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6.3 Comparacién entre simuladores y seleccion
A continuacion, en el Cuadro 6.1, se muestran los paquetes de propiedades disponibles en
DWSIM y ChemSep.

Cuadro 6.1. Paquetes de propiedades termodindmicas disponibles en cada simulador

Paquete de Propiedades DWSIM ChemSep

FPROPS
CoolProp
Sour Water
IAPWS-08 Seawater
PC-SAFT

Peng-Robinson (PR)
Peng-Robinson-Stryjek-Vera
2
Soave Redlich Kwong

UNIFAC
NRTL

UNIQUAC
Wilson
Chao-Seader
Grayson-Streed
Raoult’s Law

Lee-kesler

Black QOil

APl SRK
Gamma Phi
DECHEMA

XX XXX X XX X XX XXXXX

XXX X X XXX XX X

Ademas del paquete termodindmico, DWSIM permite seleccionar un algoritmo “Flash”,
responsable de determinar las fases en equilibrio termodindmico, sus cantidades (y la
cantidad de los compuestos en cada fase) a las condiciones especificadas como temperatura,
presion, entalpia total y entropia total. Algunos algoritmos flash son capaces de predecir el
equilibrio entre un vapor y una fase liquida, mientras que otros soportan otra fase liquida y /

0 sélida coexistente. A medida que aumenta la cantidad de fases consideradas en equilibrio,
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el tiempo y complejidad del célculo también aumentan, mientras disminuye la fiabilidad de
los resultados. (Medeiros, 2016) Algunos algoritmos flash son mas capaces y confiables que
otros, dependiendo de la mezcla para la cual se solicite el calculo flash. Entre ellos se
mencionan Nested Loops, Inside-Out, Gibbs Minimization y sus variantes. Por otro lado,
ChemSep no cuenta con esta opcion de seleccidn, pues probablemente el simulador usa

automaticamente cada algoritmo segun el caso a simular.

En cuanto a herramientas para realizar el andlisis de sensibilidad requerido ambos
simuladores cuentan con ellas. DWSIM tiene la aplicacion de analisis de sensibilidad y
optimizaciones multivariable, mientras que ChemSep tiene el estudio paramétrico. Haciendo
pruebas y revisiones preliminares se concluye que ChemSep tiene la herramienta mas

completa, pues permite evaluar mas escenarios de lo que permite DWSIM.

A modo de seleccion, ambos simuladores cuentan con herramientas similares para el ingreso
de pseudocomponentes a partir de la caracterizacion del crudo. En cuanto a modelos
termodindmicos, DWSIM tiene mayor variedad; sin embargo ChemSep también tiene los
modelos necesarios para llevar acabo simulaciones donde se utilice crudo de petréleo, como
PR, SRK o Chao-Seader. Por ltimo, como el analisis de sensibilidad es crucial para
implementar mejoras en la torre, se debe usar el simulador que permita evaluar el efecto de
ciertas variables importantes en los escenarios planteados. Por las razones expuestas

anteriormente se escoge ChemSep para simular el proceso de fraccionamiento de crudo.



7 Simulacidn del Proceso de Fraccionamiento

Como se mencioné anteriormente se decide usar el simulador ChemSep™ v7.15 para
modelar el proceso de fraccionamiento de crudo realizado por Balanced Energy. Sin
embargo se utilizarda DWSIM 4.3 como herramienta de caracterizacion del crudo, para
obtener los flujos molares de cada pseudocomponente, que seran requeridos posteriormente

por ChemSep.

Como punto inicial, se ingresa en DWSIM el ensayo de caracterizacién del crudo resumido
en el Cuadro 4.5, en donde se especifica el tipo de data experimental (ensayo ASTM D86),
asi como alguna propiedad adicional, en este caso la gravedad especifica d60/60, segun se
muestra en la Figura 7.1. Alli mismo se especifica la cantidad de pseudocomponentes que se
quieren generar, en este caso quince. Seguidamente, el programa crea una curva equivalente
TBP (Punto verdadero de ebullicion).

JW/SIM - Petroleum Characterization [}

| DWSIM - Petroleum Characterization

Experimental Data Paste from Microsoft Excel

% VAP Temperature (K) Specific Gravity 650
0 353.15 00 7
10 416.83 0.878 55 —
2 42262 0.883 . T
30 42597 0887 g
40 43474 0.891 R =
50 451.60 0.8%
60 482 68 0903
i 518.73 0.9 300
» 80 545.15
90 581.15

Figura 7.1. Caracterizacion del crudo en DWSIM 4.3

Finalmente el programa tabula los datos asociados a la curva, que se muestran en el Cuadro
7.1, estos datos seran ingresados posteriormente a la herramienta de creacion de
pseudocomponentes de ChemSep, y seran Utiles para especificar la fraccion molar de cada

pseudocomponente en la alimentacion.
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Cuadro 7.1. Caracterizacion generada por DWSIM segun la curva TBP

Temperatura

Pseudocomponente Fraccion molar, Normal de Gra,vfadad
Xi Ebullicin, T,/(°c)  ToPecifica, GS
PSE_6796_1 0,035 338,37 0,8796
PSE_6796_2 0,039 358,87 0,8791
PSE_6796_3 0,048 379,55 0,8785
PSE_6796_4 0,078 401,11 0,8780
PSE_6796_5 0,320 418,58 0,8873
PSE_6796_6 0,101 438,14 0,8948
PSE_6796_7 0,064 459,36 0,8960
PSE_6796_8 0,051 479,98 0,9000
PSE_6796_9 0,045 500,49 0,9072
PSE_6796_10 0,041 520,94 0,9107
PSE_6796_11 0,040 541,38 0,9110
PSE_6796_12 0,039 561,75 0,9100
PSE_6796_13 0,038 581,93 0,9086
PSE_6796_14 0,034 601,85 0,9073
PSE_6796_15 0,025 621,89 0,9063

7.1 Ingreso de Datos

Como punto inicial se ingresa el ensayo mostrado previamente en la herramienta ChemSep
llamada “Pure Component Data Manager”, alli mismo se especificaron los métodos de
correlacion deseados para el calculo de las propiedades fisicas de cada pseudocomponente;
la mayoria de las correlaciones se seleccionaron con las recomendaciones recopiladas en el

Cuadro 5.1, tal como se muestra en la Figura 7.2.
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, Pseudo Component Generation — O *
(¢ Th+SG (" TheAPl B il

Th(K) SG

Tc |RiaziAdwani200s — »| |[338.372 0.875604
358.872 0.879086

pc |RiaziDaubet 1987  ~| |379553 0.878476
401.1M 0.878001

ve |Twu134 =l 418589 0.887288

- I Kesler-Lee 1976 ;I 438.147 0.834763
459.364 0.896046

My |Piaziddwani 2005  «| |479.389 0.900014
500.43 0.907186

Name | T[TBI(C] 520,948 0.910682
541,382 0.910983

[TEISGIMw]IAPIIK] [CIHIS INN][AA] 561 758 0.909978

cplG | LeeKessler 1976 ~| |581.938 0.9086
601,655 0.907294

ViscL |API 6th 1397 =l 621892 0.906277

(L |RiaziFaghi 1985 ~]

v CASH  |999TTT-NN-C

Figura 7.2. Ingreso de la caracterizacién del crudo en ChemSep v.7.15

Finalmente se guardé el ensayo para que los pseudocomponentes se almacenen en la base de
datos de ChemSep y puedan ser agregados a la simulacién. Cada pseudocomponente se
guarda con el prefijo “T” seguido de un nimero equivalente a su temperatura de evaporacion

Ty, segn se muestra en la Figura 7.3.



68

v Components |
—Select Companent:

Component databank: |c:\.pmgram files\chemsepl?vl 2vpedichemsepl. ped (= Browse | [~ Advanced search

Find ChemSep v7.12 pure component data - Copyright (c) Hamy Kooijman and Ross Tayl.. Sot

Components in databank: Selected components in simulation:

|Name A o Add | Iderllher I ’L# [File [Loc [cas [

30405 chwsershandreahd 431 939338-01-4

Argon L] Hemwel T359 C6 18653 cwusers\andrea\d 432 993353-02-9
Bromine 73680 C6.7 24875  chwsershandreatd 433 999380-03-9
Carbon tetrachloride Substitute | T401C7.4 240163 chwsershandreahd 434 933401-04-5
Carbon monoxide T419C8 21403 chwsershandrea’d 435 939419-05-9
Carbon dioxide Remove Al | 7438 C8.8 28335 cwsers\andrea\d 436 993438-06-8
Carbon disulfide T453C3.7 20071 chwusesshandreahd 437 933453-07-8
Phosgene £p Up | T4B0C10.7 14960  cwusers\andrea\d 438 993480-06-3
Trichloroacetyl chlonde T500C11.7 31480  chwsershandread 433 933500-09-1
Hydrogen chloride ¥ Down | Ts21C0128 17697  cihwsers\andreahd 440 8955211041
Chlorine T541 C141 25998 clwsers\andrea'd 441 999541-11-9
Hydragen iodide Add New | T562C15.5 26698 | clwusers\andreatd 442 9399562-12-8
Hydrogen 882 C17 20367 chwsers\andrea‘d 443 998582135
Water Pseudo's | Te02 C18.6 29431 clwsershandrea\d 444 939602-14-5
Hydrogen sulfide TE22 C20.3 28754 cihwsershandrea'd 445 999622153
Amnmonia <= Show |

Figura 7.3. Ingreso de los pseudocomponentes creados en la simulacion

Luego se hicieron todas las especificaciones sobre la operacion unitaria a simular, el tipo de
destilacion, alimentacion, corrientes laterales, numero de etapas, el tipo de rehervidor y

condensador segun se muestra en la Figura 7.4.
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f Heaters/Coolers.
 Efiences Conderver [Total [Lqud poduct) v

oo || el [Fotansdotet
”,::: Nuber ol toges feg 10] [IT i )
e T —
s Sdeweamdogellleg 29) [156789 (ST Top

Solve ophons
Fae Punpaioundi) (e.g 88.9:1) ¥ Siestreany

Figura 7.4. Especificaciones sobre la destilacion a simular
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En el Cuadro 7.2 se resumen todos los rubros especificados en la simulacion.

Cuadro 7.2. Datos de entrada en la simulacién

Parametro Especificacion
Condensador Total
Rehervidor Parcial
Cantidad de Etapas 11
Etapa de alimentacion 10
Salidas Laterales 3,5,6,7,89
Modelo Termodindmico Peng-Robinson
Presion de alimentacion (atm) 1
Temperatura de alimentacion (°C) 200
Presion superior de la columna (atm) 0,87
Presion en el fondo de la columna (atm) 1

Flujos (L/h)

Pérdidas de calor al ambiente, J/s
*Eficiencia de etapa
Fraccién molar del componente T338 C5.3
en destilado

Alimentacién: 20 L/h (0,035 mol/s)
3:0.625 L/h (0,00111 mol/s)
5: 1.75 L/h (0,00310 mol/s)
6: 1.01 L/h (0,00180 mol/s)
7:0.845 L/h (0,00150 mol/s)
8: 1.97 L/h (0,00350 mol/s)

9: 2.99 L/h (0,0053 mol/s)
Fondos: (1,12 L/h) 0.0020 mol/s
234,63
0,6
0.0709 (97% de recuperacion)

*Se calcul6 con correlacion de Drickamer y Bradford

Una vez escogido el modelo termodinamico, el simulador da la opcién de estimar los

coeficientes de interaccién binaria entre los pseudocomponentes, como se muestra en la

Figura 7.5. Esta opcién no estd habilitada para todos los modelos termodinamicos

disponibles.
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Equation of state |Peng-Hobinson 78 ﬂ Heat of formation Im
| j Surroundings T m C)

PO Pressure | j Heat Capacity |G IW‘

Enthalpy |Peng-Hobinson 78 ﬂ Heat Capacity L W

Select Thermodynamic Model parameters [when required)
Peng-Robinson 78 |

Reset | i-i [ ki A
T338C5.3-7359C6 S01E-0
& Load | T338C5.3-T380CE7  [1.8141E-04
T338C5.2-T401 C7.4 | 3.9014E-04
Save | T338C5.3-T419C8  |6.1874E-04
T338C5.3-T438C0.8  |9.1136E-04
Conelation | T338C5.3- 1453097  |0.00125193

T338C53-T480C10.7 |0.00161842
T338C53-T500C11.7 |0.00201599
T338C53-T521 C12.8 |0.00241974
T338C53-T541 C14.1 |0.00282366
T338C53-T562C15.5 |0.00322763
T338C53-T582C17  |0.00362830
T338C53-TE02C18.6 |0.00402333
T338C53-T622C20.3 |0.00441943
T359C6-T380CE.7 4.2194E-05
T359CE-T401C7.4 1.6320E-04
T359C6-T419C8 3.2023E-04
T35 CE-T438CEB 5.3852E-04
T359C6-T459 C8.7 8.0634E-04
T359C6-T480C10.7  |0.00110430
T359C6-T500C11.7  |0.00143638 v

7
Figura 7.5. Coeficientes de interaccién binaria

En la Figura 7.6 se muestra el flujo molar de cada pseudocomponente en la alimentacién, por
eso fue necesario realizar de antemano la caracterizacion en DWSIM, pues ChemSep calcula
todas las propiedades necesarias para aproximar el comportamiento del crudo, pero no la

fraccion molar de cada pseudocomponente en el mismo.
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B+ Results
i Tables
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IM olar flows hd I
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Feed 1 |
Name Feedl i
Stage 10
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Pressure [atm] 1.00000
apour fraction [-
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T338C5.3 0.00124581
T359C6 0.00138502
T380CE7 0.00170417
T401C7.4 0.00278075
T413C8 0.0113821
T438C8.8 0.00357253
T453C9.7 0.00227391
T480C10.7 0.00181548
T500C11.7 0.00159333
1521 C12.8 0.00147203
1541 C14.1 0.00141443
1562 C15.5 0.00140012
1582 C17 0.00136540
TE02C18.6 0.00113036
1622 C20.3 8.9357E-04
Total flowrate: 0.0354957

Figura 7.6. Composicion de la corriente de crudo en la alimentacion
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8 Convergencia y Validacién de la Simulacién

Cabe mencionar que para obtener la convergencia del simulador todos los pardmetros a
especificar del mismo deben tener un signo “check” verde, de lo contrario aparece en rojo.
La convergencia se logré agregando una corriente lateral a la vez y no simultaneamente,
asegurando que el simulador convergiera cada vez que se agregaba un producto nuevo. De
igual forma la fraccion recuperada del componente més liviano en el destilado se fue variando
hasta lograr correr el simulador con las condiciones de operacion de Balanced Energy. No se
especificaron temperaturas de salida pues el objetivo es comparar los resultados del
simulador con el perfil de temperaturas obtenido de las corridas experimentales realizadas en
Cobybsa.

Es importante destacar algunas limitaciones que se tuvieron al realizar la simulacion, pues
seran tomadas en cuenta al interpretar los resultados y su similitud con la operacion real de
la torre. Primero que todo, como se ha mencionado previamente, nunca se ha obtenido un
destilado considerable del condensador de la torre de Balanced Energy, de hecho en la
mayoria de los casos ha sido nulo. Como consecuencia no existe un reflujo, a pesar de que la
torre estd equipada para ello. De hecho todos los productos los obtienen de las corrientes
laterales.

Ahora, el rehervidor esta adjunto al ultimo plato de la torre como se muestra en la Figura 2.2,
por lo que no existe un reflujo externo en el fondo de la torre ni una salida continua de fondos,
como sugiere el modelo de “Columna Compleja” que brinda ChemSep, Figura 7.4. Sélo se
cuenta con una tuberia de purga, que se habilita una vez concluida la operacién de la torre

para drenar cualquier residuo de parafina pesada remanente en el rehervidor.

Por las razones anteriores hay que considerar que los resultados obtenidos en el tope de la
torre simulada (temperatura, reflujo, flujo destilado) serian los esperados si actualmente el
condensador funcionara adecuadamente, sin embargo no van a ser similares a la operacion

actual de la misma. En cuanto a los fondos, para efectos de simulacion, se especifico el cauda
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mas bajo posible, segin se mostro en el cuadro Cuadro 7.2, ya que en la Torre real es

inexistente

8.1 Resultados de la Simulacién

En laFigura 8.1 se observa el balance de masa y energia resultante de la simulacion, en donde
se puede ver que, para las condiciones de operacion especificadas, la energia removida por
el condensador seria de 3,00 KW y la carga térmica necesaria en el rehervidor seria de 2,16
KW.

[N el e T P RN LN | Sy [ ) | I e e ] | 1 1

-~ Title Tables lGlaphs} McCabe-Thiele |
-+ Components
o Operation
=+ Properties A Sl M ass and Energy Balances p( | Edit | Copy | Font ‘ Prink |
" Thermodynamic:
-+ Physical properti
! -+ Reactions Mass and Energy Balances
f Feeds
5+ Specifications Stream / Apparatus Mass (kg/s) Energy (J/s) Exergy (J1/s)
o Analysis Feedl 0.00502597 806.284 -133.309
--\/F‘lessures Top -1.846E-03 408.030 205.570
—of Heaters/Coolers Bottom -5.058E-04 -152.894 -18.0896
5 Efficienci Sidestream2 -1.310E-04 20.9210 12.9916
- Iciencies Sidestream3 -3.954E-04 49.4623 40.1972
+f Sidestreams Sidestreamd -2.450E-04 24.0278 24.9372
" Column specs Sidestreamé -2.248E-04 13.1032 22.0436
H \/H{ P Sidestream? -6.024E-04 -1.06743 51.8654
Sy esults Sidestreams -1.074E-03 -90.6731 65,0641
- Tables Qcondenser -3006. 89 -702.880
- Graphs Qreboiler 2164.33 1054.53
. Qcolumn -234.630 -79.5210
McCabe-Thiele || |~ - 4 mmmmmm o e ool . 4
Units Balance 0. 000000 2.4414E-04 543.402

Figura 8.1. Balance de masa y energia del proceso de fraccionamiento simulado en
ChemSep v7.15

En la Figura 8.2 se muestra el perfil de temperaturas a lo largo de las etapas de la torre, dicho
perfil tiene el comportamiento esperado donde las temperaturas mayores son caracteristicas
de los platos inferiores, asegurando que la simulacion corre con sentido fisico-quimico.
También muestra los flujos de vapor y liquido que circulan por cada etapa, asi como el flujo
de salida en las corrientes laterales; las cuales fueron especificadas como datos de entrada,
solo la salida en la etapa 1 no lo fue, que corresponde al destilado. Se observa que para
mantener las condiciones de operacion (temperaturas y flujos) de forma continua y estable

se requiere una razon de reflujo de 3.4.
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[ D |24 [ [Lx |81 7| £ || (0| B[ 5] © | ~|
5--\/Title Tables |Graphs| McCabe-ThieIel
-+ Components
-+ Dperation
=) " Propetties Select table: (AR LEES VI XL ‘ Edit | Copy | Font | Print |
- Themodynamic:
-~ Physical properti
- Reactions Stage Temperatur Pressure Flow rates (mol/s)
g--v/Feeds (9] (atm) Liquid Vapour Feed Product
l;l 4, E::\(emhcatpns 1 115.956 0. 870000 0.0584303 RR=3.4 0.0171854 L
o Analysis 2 135,151  0.870000 0.0589851 0.0756157
- \f Pressures 3 144,104 0.884444 0.0575780 0.0761705 0.00111000 L
. 4 150.631 0. 898889 0.0560995 0.0758734
( E;IaEeIS#‘ICDObrS 5 158.101 0.913333 0.0502764 0.0743949 0.00310028 L
o ficiencies 6 168.495 0.927778  0.0442662 0.0716721 0.00180000 L
+ Sidestieams 7 183.314 0.942222 0.0367403 0.0674619 0.00150000 L
-+ Column specs 8 204.713  0.956667 0.0261008  0.0614360 0.00350000 L
w/H I 9 232,983 0.971111 0.0178154 0.0542965 0.00530000 L
& esults 10 251.050 0.985556  0.0261757 0.0513110 0.0354957
- Tables 11 308.302 1.00000 BR=12.0878 0.0241757 0.00200000 L
- Graphs . Stage Temperatur Pressure Flow rates (kg/s)
U IMcCabe-ThmIe (9] (atm) Liquid Vapour Feed Product
 Uruts
- Solve options 1 115.956  0.870000 0.00627803 RR=3.4 0.00184648 L
Path 2 135.151 0.870000 0.00674132 0.00812451
- Paths 3 144,104 0.884444 0.00679978 0.00858780 1.3108E-04 L
4 150.631 0.898889 0.00684710 0.00877734
5 158,101 0.913333 0.00641298 0.00882467 3.9545E-04 L
6 168,495 0.927778 0.00602743 0.00878600 2.4509E-04 L
7 183.314 0.942222 0.00550684 0.00864554 2.2482E-04 L
8 204,713 0.956667 0.00449245 0.00834978 6.0241E-04 L
9 232.983 0.971111 0.00361262 0.00793781 0.00107474 L
10 251.050 0.985556 0.00586511 0.00813271 0.00502597
11 308. 302 1.00000 BR=10.5939 0.00535923 5.0587E-04 L

Figura 8.2. Perfiles de flujo y temperatura a través de las etapas (ChemSep v7.15)

Seguidamente, en la Figura 8.3, se muestran los perfiles de composicion de la fase liquida a
lo largo de las etapas. Se puede ver como los tres pseudocomponentes mas livianos (T338
C5.3, T359 C6y T380 C6.7) no predominan en las etapas superiores sobre componentes mas
pesados como lo son T404 C7.4 o T419 C8, que seria lo esperado. La razon primordial es
porgue, como se mostraba previamente en la Figura 7.6 los pseudocomponentes T404 C7.4
0 T419 C8 estan presentes en una proporcion considerablemente mayor a los primeros tres
pseudocomponentes en la alimentacion. Sin embargo, con respecto a la alimentacién, si se
recupera un 97% del componente mas liviano T338 C5.3 en el destilado, pero como indica
la figura anterior el flujo de destilado es considerablemente méas grande respecto a las otras

salidas laterales.

Ese comportamiento puede ser un indicador de que se necesitan mas etapas en la seccion de

rectificacion para mejorar la separacion de los componentes superiores y modificar variables
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como el reflujo de forma que ayuden a ampliar el rango de temperaturas entre la primera y

ultima etapa.

En cuanto a los demas componentes, si se obtiene el comportamiento normal ya que
incrementan su composicion en etapas intermedias y los mas pesados son mas ricos en las
etapas inferiores (siendo el T338 C5.3 el mas liviano y el T622 C20.3 el mas pesado),

comprobando asi que los datos lanzados por el simulador tienen sentido fisico.

‘ Copy Data ‘ [~ Show settings

ChemSep

© T338C53
T359 C6

+ T80C67

X T401C7.4
% T419C8

w T438C88

& T4s9CO7

@ T480C107

© Ts00c11.7

@ Ts521C128

® T541C141

® TS62C155

Ts82 C17

® T602C186

| | T622 €20.3

06 08 1

Liquid mole fraction

Click left + dran = Mark and 7,

Figura 8.3. Perfiles de composicién a lo largo de las etapas del fraccionador simulado en
ChemSep v7.15

En el Cuadro 8.1 se compara el perfil de temperatura obtenido en la simulacién con el
promedio de las temperaturas registradas en el Cuadro 3.2, haciendo uso de porcentajes de
desviacion. Como se observa, los porcentajes de desviacion no sobrepasan el 10 %, excepto
por la carga térmica requerida en el rehervidor cuya desviacion corresponde a un 22.66 %.
Sin embargo, tomando en cuenta que el rehevidor opera bajo un sistema de calentamiento
directo por medio de gases de combustion, que generalmente suele ser ineficiente, se

esperaba una diferencia considerable entre los resultados del simulador y los reales.
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Adicionalmente, en el Cuadro 8.1 no se tomé en cuenta la desviacion de las variables
asociadas al reflujo y el condensado pues por razones explicadas previamente, no se cuenta

con datos experimentales.

Cabe destacar, que para el rango de temperaturas de trabajo, tanto de la torre T-108 como en
la simulacidn, se estan obteniendo fracciones similares a la gasolina y el queroseno, segln
las caracteristicas mencionadas en el Manual de Productos de RECOPE (RECOPE, 2015).

Cuadro 8.1.Porcentajes de desviacion entre la simulacion y corridas experimentales

%
Parametro Simulacion Torre B.E Desviacion

Temperatura destilado, (°C) 115,95 - -
Temperatura 1, (°C) 131,15 130,16 3,83
Temperatura 2, (°C) 144,10 143,10 0,70
Temperatura 3, (°C) 150,63 147,99 1,78
Temperatura 4, (°C) 158,10 156,84 0,80
Temperatura 5, (°C) 168,49 172,45 2,29
Temperatura 6, (°C) 183,31 193,91 5,46
Temperatura 7, (°C) 204,71 206,05 0,65
Temperatura 8, (°C) 232,98 232,88 0,04
Temperatura 9, (°C) 251,05 251,87 0,32
Temperatura Rehervidor, (°C) 308,30 286,37 7,66

Carga térmica en Rehervidor,

(kW) 2,16 2,80 22,66

*A modo de aclaracidn, la etapa 2 en la simulacion representa el plato 1 de la Torre T-108.

Ahora bien, segun se indico en el capitulo 5 los modelos termodindmicos adecuados para
este sistema se reducian a Chao Seader y Peng Robinson. En el Cuadro 8.2 se muestran los
resultados de la simulacion para los dos modelos y su porcentaje de desviacion respecto a los
datos reales. Se puede observar que el modelo Peng Robinson predice con mejor exactitud el
perfil de temperatura de la mayoria de los platos, por lo que sera el modelo termodinamico a

utilizar para realizar el anélisis de sensibilidad.
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Cuadro 8.2. Resultados del simulador con los modelos termodinamicos de Chao Seader y

Peng Robinson

Temperatura, T/ (°C)  Datos Experimentales PR %Desviacion CS %Desviacion
Plato 1 130,16 135,15 3,834 136,396 4,791
Plato 2 143,10 144,104 0,702 145,605 1,751
Plato 3 147,99 150,63 1,782 152,31 2,919
Plato 4 156,84 158,10 0,804 159,97 1,998
Plato 5 172,45 168,49 2,291 170,63 1,051
Plato 6 193,91 183,31 5,464 185,81 4,177
Plato 7 206,05 204,71 0,650 207,57 0,739
Plato 8 232,88 232,98 0,046 236,28 1,464
Plato 9 251,87 251,05 0,326 255,45 1,422

Rehervidor 286,37 308,30 7,659 310,60 8,462




9 Analisis de Sensibilidad

9.1 Estudio Paramétrico en ChemSep

Con el fin de evaluar si las condiciones actuales de disefio de la Torre de destilacion son las
adecuadas se utiliza la herramienta de Estudio Paramétrico de ChemSep. La misma permite
plantear diversos escenarios, en este caso, interesa mucho identificar como interaccionan las
variables a modificar con la carga necesaria en el rehervidor y el condensador.

Posteriormente se evaluara la hidraulica del plato y su respuesta ante distintos flujos.

9.1.1 Plato de Alimentacién

Como primer caso se quiso evaluar como afectaria cambiar el plato de alimentacion, ya que
actualmente se alimenta en el ultimo, contiguo al rehervidor. Segun se observa en la Figura
9.1, seria mas conveniente alimentar el crudo en el plato 6 si se quieren obtener las menores
cargas térmicas por parte del rehervidor y el condensador, esto es consecuencia de que el

reflujo se reduce en un 50 %.

_ 3500 4
'(33‘ Carga en Condensador
= 3000 3.5
% Carga en Rehervidor
'2 2500
) Reflujo Superior 3
S 2000
o _% 2.5
= ® 1500
w
13 2
'€ 1000
@
0 500 15
(]
0
S 0 1

5 6 7 8 9 10 11

Etapa de Alimentacion

Figura 9.1. Efecto de la etapa de alimentacidn, Caso 1

Como el crudo se alimenta en el fondo de la torre, contiguo al rehervidor, s6lo existe una

seccién de enriquecimiento, por lo que el flujo de gas es predominante respecto al de liquido
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a lo largo de las etapas, ver Figura 8.2. Es por ello que el reflujo requerido para “lavar” esa
cantidad de gas con el fin de eliminar el componente menos volatil por el fondo de la torre
es mayor al que se necesitaria si la alimentacion se realizara un plato superior o mas, pues la

zona de enriquecimiento se reduce y por lo tanto el flujo de gas a lo largo de los platos.

Cambiar la etapa de alimentacion al plato 6 representaria una oportunidad de mejora,
creando asi una seccion de enriquecimiento y una seccion de agotamiento; la carga removida
por el condensador se reduciria de 3,01 kW a 1,53 kW vy la necesaria en el rehervidor
disminuiria de 2,16 kW a 0,617 kW.

9.1.2 Numero de Platos

Como segundo caso, en la Figura 9.2, se quiso evaluar qué pasaria si se aumenta la cantidad
de platos de la torre T-108. Se observa que a partir de las once etapas no se nota un efecto
considerable en la carga térmica retirada por el condensador, por lo que la temperatura en el
destilado se mantendria igual. En el caso de la carga térmica requerida en el rehervidor, el
incremento es tan pequefio que no es visible en la gréafica, pero equivale aproximadamente a
14 J/s por etapa adicional. Ese requerimiento disminuye a partir de las 16 etapas, siendo de
0,74 J/s por etapa. Este pequefio incremento de energia equivale a que la temperatura en los
fondos aumente de 310 © C (con 11 etapas de equilibrio) a 335 ° C (con 20 etapas); que
seria muy conveniente para mejorar la calidad de la separacion, ya que segin el Manual de
Productos de RECOPE (2015) el 90 % en recuperacion de Diesel Automotriz se obtiene
entre los 278° C ylos 342 ° C. Debido al perfil de temperatura que se obtiene en la operacion
actual de la torre (con 10 platos), los productos laterales inferiores se acercan mas a la
fraccion del queroseno que a la del diésel, suponiéndose en este caso que, debido a la falta
de platos que mejoren la separacion de las fracciones, hay diésel presente en el bdnker que

gueda almacenado en el rehervidor y que luego se purga como fondos.

Entonces, una posible recomendacion a futuro, seria incrementar el niamero de platos de la

torre con 16 etapas de equilibrio (cinco platos adicionales a los actuales). Asi se alcanzaria

una temperatura de fondos de 333,13 ° C, aumentando la carga térmica del rehervidor de
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2 164,31 J/s a2 195,25 J/s. Agregar mas platos, a partir de los 16 platos, no seria justificable

ya que con mas de 16 etapas el incremento en la temperatura de fondos no es significativo.
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Figura 9.2. Efecto del nimero de etapas en la carga del Rehervidor y condensador, Caso 3

9.1.3 Temperatura de Alimentacion
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Ahora, se evalua el efecto de la temperatura de alimentacion en el requerimiento térmico del

rehervidor, de forma que los porcentajes de recuperacion de los componentes claves se

mantengan igual al caso original, manteniendo la alimentacién en el plato 10. Se quiere

evaluar este escenario porque, como se mostraba en la Figura 3.2, Figura 3.3 y Figura 3.4,

durante la operacién de la Torre T-108 la temperatura de alimentacion presentaba

oscilaciones bruscas entre los 80 °C y 200 °C sin llegar a estabilizarse, por lo tanto se

quiere ver cual seria la menor temperatura de alimentacién viable sin aumentar

considerablemente el requerimiento energético.

Entonces, si la alimentacion se realiza de

forma continua a una temperatura constante, se pueden esperar las cargas térmicas que se

muestran a continuacion (para cada temperatura).
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Figura 9.3. Efecto de la temperatura de alimentacién en la carga térmica del Rehervidor, Caso 4

Segun se presenta en la Figura 9.3 se recomienda escoger una temperatura de trabajo entre

los 150 °C a 200 ° C, a partir de este punto las cargas térmicas disminuyen rapidamente.
Mientras que si se usan temperaturas entre los 50 °C a 130 °C el requerimiento energético
puede aumentar de 2,50 kW a 4,50 kW.

Hay que tomar en cuenta que el caso anterior se evalud ingresando la alimentacion en el plato
10, por lo tanto no se obtenia un efecto apreciable en la carga térmica retirada por el
condensador. Sin embargo, si se alimenta el crudo en el plato 6, por ejemplo, es de esperar
que la carga térmica retirada por el condensador aumente si la temperatura de alimentacion

es muy alta.

De igual forma, cabe mencionar que actualmente Balanced Energy precalienta la
alimentacion aprovechando la energia de los gases de la chimenea adjunta al rehervidor, que
funciona a gas. Por lo que alcanzar las temperaturas recomendadas no es un gasto energético
adicional, el problema radica en mantener una alimentacion constante para que no existan
cambios bruscos de temperatura. Si en un futuro se quisiera cambiar el sistema de

calentamiento a gas por fluido térmico, utilizando un rehervidor de contacto indirecto, se
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tendria que considerar que el precalentamiento de la alimentacion si representaria un gasto
energético extra; en ese caso se podria realizar una integracion térmica, de forma que una de

las corrientes de producto lateral sirva para precalentar la alimentacion.

Ahora bien, integrando los tres cambios mencionados anteriormente se tiene que con 16
etapas y alimentando el crudo en el medio, en la etapa 11 por ejemplo, sin cambiar el
porcentaje de recuperacion del componente mas liviano (97 %) se obtienen los resultados del
Cuadro 9.1.

Se observa que el cambio es mas beneficioso en cuanto a ahorro energético y disminucién en

el reflujo requerido; sin embargo el aumento en la temperatura de fondos es de 11° C, que

no es tan significativo como se esperaba.

Cuadro 9.1. Comparacion de resultados entre la simulacion original y simulacién con

cambios del analisis paramétrico

Caso Temp de NUmero Etapa de Relacion Carga Carga Temperatura
Alimentacion, de alimentacion de Rehervidor, Condensador, en Fondos,
(°C) Etapas Reflujo (kW) (kw) (°C)
Simulacién 200 11 10 34 2,16 -3,01 308
Original
Simulacion 170 16 11 1.18 1,72 -1,49 319
con cambios

9.1.4 Recuperacién de componentes livianos y pesados

Ahora, segin se mostraba en la Figura 8.3, la presencia de los pseudocomponentes mas
livianos en el destilado es muy pequefia respecto a otros mas pesados, sobre todo porque las
temperaturas entre el tope y fondo de la torre corresponden a 115°C y 308° C
respectivamente, por lo tanto se quiere evaluar cuales condiciones permiten disminuir la

temperatura en los platos superiores, que propicie una recuperacion mayor de livianos.

Si no se desean agregar mas etapas a la torre actual, en el Cuadro 9.2 se plantean tres

escenarios para determinar qué condiciones de operacion serian las necesarias para obtener
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menores temperaturas en el destilado y por ende aumentar la fraccion molar del componentes
mas liviano en esta corriente, sabiendo que los flujos de los productos laterales van a cambiar

segun las condiciones a evaluar. Para todos los casos se alimenta el crudo en el plato 6 a

160 ° C por recomendacion previa y se fija la temperatura de fondos en 310 ° C .

Cuadro 9.2. Condiciones de Operacion que mejoran la separacion de los componentes clave

Parametro Simulacion original Casol Caso 2
Fracciéon molar T338 C5.3 0,071 0,15 0,24
en destilado
Fraccién molar T622 C20.3 0,289 0,327 0,330
en fondos
Temperatura Destilado, (°C) 1159 98 87
Relacidn de Reflujo 3,39 5,27 10,49
Destilado, (mol/s) 0,017 0,008 0,0049
Carga en condensador, (kW) -3,01 -1,89 -1,98
Fondos, (mol/s) 0,002 0,000450 0,000410
Carga en Rehervidor, (kW) 2,16 0,853 0,926

Debido al cambio en la etapa de alimentacién y a la reduccion en los flujos de fondo y
destilado, las cargas térmicas siguen siendo menores que las del caso original, por lo que el
factor determinante para aumentar las fracciones molares de los componentes ligeros y
pesados en el destilado y los fondos respectivamente seria el aumento en la razon de reflujo,
que implicaria considerar los costos de bombeo para el retorno de esa corriente, asi como el
agua de enfriamiento necesaria, sobre todo porque la alimentacion ingresa parcialmente

vaporizada.

Asi mismo el aumento del pseudocomponente mas pesado en los fondos y la diminucién de
este flujo se traducen un aumento en los flujos laterales correspondientes al diésel y un una

mejor separacion entre esta fraccion y los paraninficos que se obtienen en la purga.
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9.2 Evaluacion del flujo desde la hidraulica del Plato
El andlisis paramétrico de ChemSep permite evaluar diversos escenarios, pero la hidraulica
del plato no es uno de ellos. De hecho, el simulador no brinda la posibilidad de ingresar

variables de entrada alusivas al disefio de los platos.

En este apartado los calculos de hidraulica de platos se realizaron con ayuda del método de
calculo propuesto por Treybal (1988) y el Manual de Disefio de Procesos para Platos
Perforados de Petr6leos de Venezuela (1997). Ambos permiten disefiar un plato desde cero
0 evaluar el desempefio del mismo en una torre ya construida. En ambos casos es crucial
conocer el flujo de gas que asciende por el plato a analizar y el flujo de liquido que ingresa
al mismo. Lo anterior con el fin de evaluar si el flujo alimentado a la torre real es el adecuado

y si hay posibilidades de aumentarlo.

La evaluacién se puede realizar para cada plato presente en la torre, sin embargo
generalmente se escogen los mas criticos, por ejemplo el plato donde ingresa la alimentacién
o el plato donde ingresa el reflujo. En este caso, la evaluacion se realizé para los platos
ubicados en los extremos (1 y 9). El flujo de liquido y gas que circulan por la etapa, asi como
sus propiedades fisicas se obtienen de los resultados lanzados por el simulador para cada

flujo alimentado.

Cabe destacar que la evaluacion del plato se realiza con los resultados de la simulacién que

consideran que el crudo se alimenta en el plato 6 y no en el plato 10, a una temperatura de

200 ° C. De esta forma existe una seccion de rectificacion y una de agotamiento. Los

resultados se presentan en el Cuadro 9.3.

Cuadro 9.3. Efecto del flujo de alimentacion en la hidraulica del plato

Flujo 20 L/h 10 L/h
Parametro/ Plato Plato 9 Plato 1 Plato 9 Plato 1
Arrastre Fraccional, E < 0,020 0,089 0,021 0,0864
0,1
Cabeza de presion total en 0,11 0,71 0,057 0,20

el plato, hs/ (M)
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Cuadro 9.3. (Continuacidn) Efecto del flujo de alimentacion en la hidraulica del plato

Flujo 20 L/h 10 L/h
Parametro/ Plato Plato 9 Plato 1 Plato 9 Plato 1
Verificacién de inundacion 0,13 0,73 0,074 0,21
hy + hy + hy <§, con %z
0,1m
Verificacion de lloriqueo, 11,93>1,005 50,5>3,13 7,75> 1,17 25,13> 3,13

v, > Uy, [ (MIS)

Como se observa en el Cuadro 9.3, para 20 L/h, que corresponde a la alimentacion actual, se
presentarian problemas de inundacion. La caida de presion total en el plato 1 es tan grande
que se sobrepasa el limite del espaciamiento entre platos (t = 0,20 m) y se ve influenciada
sobre todo por la caida de presién en seco, ya que el flujo de gas es bastante grande en los
platos de la seccion de rectificacion. De hecho, en la verificacion de lloriqueo se muestra que
la velocidad del gas por los orificios es considerablemente méas grande a la velocidad minima
requerida. Por otro lado en el plato 9, que se encuentra en la seccion de agotamiento, la
verificacion de inundacion (retroceso en vertedero) da justamente en el limite y sobrepasa
solo por 0,03 m la mitad del espaciamiento entre platos t, en este caso la velocidad del gas
es moderada. Si bien es cierto no parece tan grave pues el nivel de liquido apenas estaria
sobrepasando la mitad del espaciamiento entre platos t, se convierte en un riesgo debido a
que la masa presente en el vertedero o bajante también se compone parcialmente de espuma
sin coalescer arrastrada sobre el derramadero desde el plato superior, por lo que un disefio
seguro contempla también el espacio extra para un exceso de espuma sobre el liquido claro
en el bajante (Treybal, 1988).

Debido a los resultados anteriores no tendria sentido analizar la hidraulica de plato para flujos
mayores, ya que el retroceso en el vertedero empeoraria y consecuentemente no se cumpliria
con la verificacion de inundacion. Por eso en el Cuadro 9.3 también se muestra como se ve

afectada la hidraulica del plato reduciendo el flujo de alimentacion de crudo a 10 L/h.

En este caso, el plato 9 no presenta problemas de arrastre, inundacion o lloriqueo, pero

nuevamente en el plato 1 se sobrepasa el limite de verificacion de inundacion, ya que el
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retroceso en el vertedero h; corresponde al total del espaciamiento entre platos. Asi que el
exceso de flujo de gas en la seccion de rectificacion representa un problema en el desempefio
del plato, pero no tan grave como si lo es con el flujo actual.

A pesar de que en ninguno de los casos se sobrepasa el limite de arrastre E < 0,1, se ve que
para el plato superior (plato 1) esta cerca de ser un problema pues los valores son altos y casi

sobrepasan el criterio, de hecho la velocidad del gas en esa seccidn es bastante alta.

Entonces, este comportamiento problematico en la seccidn de rectificacion de la torre es
porque una disminucion de la presion a lo largo de las etapas puede causar un incremento en
el flujo del vapor, el cual arrastrara el liquido hacia la parte superior de la torre causando

inundacion.

Igualmente, una alta temperatura en el fondo de la torre incrementa el flujo de vapor lo
suficiente como para causar inundacion. O en este caso, una temperatura tan alta en la
alimentacion puede causar el exceso de flujo de vapor en la zona de rectificacion, por lo que
se recomienda disminuir la temperatura a 160 ° C, manteniéndose en el rango recomendado

en la seccidn anterior.

Es importante resaltar que estos resultados son representativos de una destilacion con un flujo
de alimentacion continuo, por lo que pueden existir diferencias entre la simulacién y el

proceso real, en donde se alimenta segun la capacidad del rehervidor.

Ahora bien, en caso de que exista posibilidad de construir una torre mejorada en un futuro,
algunos parametros se pueden mejorar para aumentar la capacidad de la misma. Como se
mencionaba anteriormente, la verificacion de inundacion sobrepasaba los limites
establecidos debido al valor tan alto de retroceso en el vertedero, h3, que a su vez corresponde
a la suma de la cabeza de presién en la entrada del liquido, h,, y la caida de presion para el
gas, hs. En este caso la caida de presion para el gas es muy alta debido a la caida de presién
en seco, hp, relacionada al resultado de una pérdida de presion a la entrada del gas por las

perforaciones del plato debido a su espesor.
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Segun el Cuadro 1.1, para un plato con perforaciones de 6 mm de didmetro, la relacion

espesor/ orificio debe ser de di = 0,32 y actualmente esa relacion es de 0,26, lo que sugiere

o

que el espesor del plato deberia aumentar. El espesor de los platos de la Torre T-108 es de
0,0016 mm (1/16 in) por lo que si se quiere aumentar este parametro para cumplir con la
relacion anterior seria con una l&mina de calibre 14 (0,0019 mm). Ahora, en caso de que
resulte mas viable mantener el espesor se recomienda aumentar el diametro de las
perforaciones entre 7 mm y 9 mm. De hecho, la caida de presion en seco hp disminuye
considerablemente con el aumento en el tamarfio de la perforacion que con el grosor de la

lamina.

Es importante destacar que para platos de acero al carbén, el espesor del plato si tendria que
aumentar para diametros de orificio de 9 mm o mas, ya que el riesgo de corrosién aumenta
en comparacion con el acero inoxidable asi como los inconvenientes en la fabricacion. Por
ejemplo, parad, = 9 mm, | = 4,5mm que corresponde a una ldmina comercial de calibre
1.

En el Cuadro 9.4 se muestra como cambia la hidraulica del plato aumentando el diametro de
perforacion del orificio de 6 mm a 9 mm. Donde en este caso se puede alimentar un flujo de
10 L/h cumpliendo la verificacion de inundacion en ambas zonas de la torre. Para 20 L/h esta
vez no se cumple la verificacion de inundacion en la seccion de rectificacion, sin embargo el
retroceso en el vertedero (0,18 m) no sobrepasa el espaciamiento entre platos (0,20 m). Y
finalmente con este cambio hay posibilidad de aumentar el flujo de alimentacion hasta 15

L/h, donde tampoco se corre el riesgo de afectar la hidraulica del plato.

Cuadro 9.4. Hidraulica del plato con aumento en el diametro de orificios

Flujo 20 L/h 15L/h 10 L/h
Parametro/ Plato Plato 9 Plato 1 Plato 9 Plato 1 Plato 9 Plato 1
Aurrastre Fraccional, 0,020 0,089 0,019 0,09 0,021 0,0864
E<0,1
Cabeza de presion total 0,041 0,16 0,027 0,088 0,028 0,057

en el plato, hs, (m)
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Cuadro 9.4. (Continuacién) Hidraulica del plato con aumento en el diametro de orificios

Flujo 20L/h 15L/h 10L/h
Parametro/ Plato Plato 9 Plato 1 Plato 9 Plato 1 Plato 9 Plato 1
Verificacion de 0,060 0,18 0,045 0,106 0,046 0,075

inundacion h,, + hy +
h; < 5, con L
2 2
0,1m
Verificacion de 5,30>1,21 22,45>3.77 2,99>127  1525>3,74 3,44>140 11,17>3,77
lloriqueo v, > vy,
(m/s)

9.3 Mejoras adicionales

9.3.1 Rehervidor

Segun se ha mencionado anteriormente el sistema de rehervidor de la torre T-108 es bajo un
calentamiento directo como se muestra en la Figura 9.4, donde un quemador combustiona
gas propano comercial en la base de la marmita que contiene el crudo y transmite calor por
radiacion de la llama. Durante el proceso los gases son expulsados al exterior por medio de

una chimenea, que de paso sirve para precalentar la alimentacion.

Figura 9.4. Calentamiento por contacto directo (PIROBLOC, 2017)
Sin embargo no es el método de calentamiento mas recomendable por las siguientes razones:

- No es seguro para el operario ya que el medio de calentamiento, en este caso, esta

adjunto a la operacién unitaria que hay que monitorear.
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- El contacto con la llama desgasta el material de la marmita de almacenamiento (acero
al carbono) mucho mas rapido, creando fugas que hacen que la operacion sea mas
insegura.

- Teoricamente la eficiencia energética es muy inferior en el calentamiento directo al
indirecto (con fluido térmico) y ademéas se dan sobrecalentamientos locales del
producto a calentar y por lo tanto la uniformidad de temperaturas en toda la superficie
de calefaccién no es alta. (PIROBLOC, 2017)

Por ello se recomienda evaluar la posibilidad de implementar un sistema de calentamiento

indirecto en el rehervidor, haciendo uso de un fluido térmico adecuado.

9.3.2 Corrosion

Como se explicaba en el ultimo punto de la seccion 3.1 sobre corrosion, es recomendable
tomar muestras de los productos destilados para detectar la presencia de una nata de
coloracion marron, que generalmente corresponde al sulfuro de hierro (FeS), ya que este

compuesto formado por corrosién se emulsiona facilmente con la gasolina.

En una de las corridas experimentales realizadas en la torre T-108 se observo este

comportamiento, tal como muestra la Figura 9.5.

£

Figura 9.5. Nata remanente en el frasco recolector del plato 5
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Recordando que la torre fue construida con acero al carbono, estd susceptible a sufrir
deterioros por corrosion rapidamente, sobre todo por las temperaturas de operacion.
Generalmente lo que se recomienda es que, como en el tope de las columnas se trabaja a
bajas temperaturas que permiten la condensacion de compuestos corrosivos, normalmente
los platos superiores y el domo sean de monel. Los platos acumuladores para salidas laterales
generalmente estan hechos de acero al carbono o de acero al carbono pasivado. La seccién
del fondo de las columnas puede estar recubierta con acero inoxidable con 11 a 13 % de Cr
para prevenir corrosion a altas temperaturas. Para altas temperaturas se aumenta la resistencia
de las bridas de las boquillas a 300 # y se utiliza acerocon 1 % a 1 ¥ % de Cromo y %2 % de
Molibdeno. (Soto, 2006)

También existen pruebas de control que ayudan a verificar que el crudo que ingresa a la torre
no sobrepase parametros que puedan ser problematicos para el desempefio de la misma. Por

ejemplo:
- El control de contenido de agua y sedimentos (BSW)

Con el proposito de evitar una presurizacion subita en las torres de destilacion, generalmente
se efectlia un control riguroso al contenido de agua y sedimentos (BSW) al crudo. El crudo
que se procesa en la torre de destilacion debe contener una cantidad de BSW en fraccion
volumen del orden de 0,05 % a 0,50 %. La prueba se realiza mediante centrifuga, segin la
norma ASTM D-96-88, en donde voliumenes conocidos de crudo y solvente se mezclan 1:1,
se colocan en un tubo de centrifuga y se calientan hasta 60 °C, luego de la centrifugacion se

lee el volumen de la capa de agua y sedimentos en el fondo del tubo.
- Control del contenido de Sales ASTM D3230-08

El contenido de sales en el crudo debe ser menor a veinte libras divididas por cada mil barriles
(PTB), para minimizar su efecto corrosivo en los sistemas de tope de las columnas. Un
contenido de sales por encima de la especificacion causa altos rangos de corrosion en las

unidades.
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La prueba asociada a este control mide la conductibilidad de una solucion de crudo en un
solvente de mezcla alcoholica cuando ésta se somete a una tension eléctrica. Este método
mide la conductibilidad debido a la presencia de cloruros inorganicos, y otro material
conductivo, en el crudo. Una muestra homogeneizada se disuelve en un solvente de mezcla
alcoholica y se coloca en una celda de prueba que consiste en un beaker y un juego de
electrodos. Se aplica voltaje sobre los electrodos, y el flujo de corriente resultante es medido.
El contenido de cloruro (sal) se obtiene por la referencia a una curva de calibracion de

corriente contra la concentracion del cloruro de mezclas conocidas. (ASTM D3230, 2008)

La hidrdlisis de las sales estadisticamente es el mas alto responsable de corrosion en las
refinerias, ya que al hidrolizarse a elevadas temperaturas generan acido clorhidrico. (Soto,
2006) Pero, ademas del efecto de la corrosion, las sales tienen otros efectos indeseables como
la disminucion de la eficiencia operativa de los equipos de procesos, originado por los
depdsitos de sal en los intercambiadores de calor y horno. Disminucion del régimen de flujos,
disminucion de coeficiente de calor. También contaminan los productos residuales, donde
las trazas de sales del crudo se concentran en las fracciones pesadas y por lo tanto origina
obturacion de los quemadores. También podrian generar efectos secundario en las

especificaciones de algunas de las fracciones del petréleo.

Si se comprobara que hay un exceso del contenido de sales, una de las soluciones es la
instalacion de una desalinizadora, disefiada en funcién del crudo que se procesa. En cuanto a
otras acciones preventivas la literatura recomienda neutralizar el HCI con amoniaco o cubrir
las superficies metalicas con inhibidores, generalmente se usan aminas filmicas que sirven
como una barrera entre la superficie del metal y el ambiente corrosivo. Aungue tienen
limitaciones como su descomposicion con altas temperaturas y que la alta velocidad de los

gases puede erosionar el film. (Soto, 2006)

Finalmente, cada accion anticorrosion tiene sus pros y contras, desde su alto costo o ver si es

viable en cuanto a operacion. Sin embargo la evaluacion de cada método se sale del alcance
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de este proyecto, por lo que so6lo se brindan sugerencias y se recomienda evaluar a futuro la

mejora de los materiales de construccion de la torre o considerar los métodos de prevencion.






10 Conclusiones y Recomendaciones

Se concluye que:

e Serequiere una razon de reflujo de 3,4 para llevar a cabo la destilacion con el nimero
de platos de trabajo.

e EIl mayor porcentaje de desviacion entre el perfil de temperaturas de la torre y la
simulacion es de 7,66 % (rehervior), mientras que para los platos los porcentajes
varian entre 0,04 % y 5.46 %. Por lo que se concluye que el paquete termodinamico
de Peng Robinson predice de manera satisfactoria el comportamiento del proceso.

e De las corridas experimentales realizadas en la torre T-108, el perfil de temperaturas
indica que del plato 1 al 5 se obtienen productos con rangos similares a los de una
gasolina liviana, del plato 6 al 9 las temperaturas indican fracciones cercanas al
queroseno/diésel.

e De una alimentacion de 20 L/h se obtienen 6,30L/h de gasolina y 8,10 L/h de
queroseno/diésel, donde los 5,64 L/h restantes corresponden a parafinas que quedan
almacenadas en el rehervidor. Y en ellas queda diesel disuelto que requiere una mejor
separacion.

e Alimentar el crudo en el plato 5 disminuye la carga térmica requerida en el rehervidor
y la energia removida por el condensador, asi como la relacién de reflujo.

e Incrementar el nimero de platos de la torre a 16 etapas de equilibrio (cinco platos

adicionales) implicaria un aumento en la temperatura de fondos de 308 °C a333°C
aumentando la carga térmica del rehervidor de 2,16 kW a 2,20 kW. El cambio
significaria una mejor separacion del diésel remanente en el bunker que sale como
purga.

e Alimentar el crudo a partir de los 160 ° C implica un ahorro energético significativo
en la carga térmica requerida en el rehervidor. Sin embargo aumentar mas la
temperatura significaria afectar la hidraulica del plato debido al excesivo incremento
en el flujo de vapor.

95
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Para aumentar la fraccion mol del componente mas liviano T338 C5.3 en el destilado,
de 0,071 a 0,24 se necesitaria aumentar la relacion de reflujo de 3,39 a 10,49. Lo que
implicaria un aumento menos significativo de la fraccion molar del componente mas
pesado (T622 C20.3) en los fondos, de 0,29 a 0,33.

Si se opera con una alimentacion continua de 20 L/h se presentan problemas de
inundacion. La caida de presion total en el plato superior es tan grande que se
sobrepasa el limite del espaciamiento entre platos (t = 0,20 m) y se ve influenciada
sobre todo por la caida de presidn en seco, ya que el flujo de gas es bastante grande
en los platos de la seccidn de rectificacion.

Si se opera con una alimentacion continua de 10 L/h también se sobrepasa el limite
de verificacion de inundacion, pero solo en la seccion de rectificacion y en menor
grado. En la seccion de agotamiento no habria problemas de arrastre, inundacion o
lloriqueo.

La hidraulica del plato mejora aumentando el didmetro de perforacion del orificio de
6 mm a 9 mm. Donde en este caso se puede alimentar un flujo de 10 L/h cumpliendo
la verificacion de inundacion en ambas zonas de la torre. Para 20 L/h esta vez no se
cumple la verificacion de inundacion en la seccion de rectificacion, sin embargo el
retroceso en el vertedero (0,18 m) no sobrepasa el espaciamiento entre platos (0,20
m).

Si se implementa un aumento en el diametro de la perforacion del plato, el maximo

caudal de alimentacion que no compromete la hidraulica del mismo seria de 15 L/h.

Se recomienda:

Realizar pruebas de caracterizacion ASTM a los productos laterales de la torre para

tener certeza del tipo de combustible que se obtiene.
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Alimentar el crudo en el plato 5, de esta forma las cargas térmicas disminuyen y existe
una seccion de enriquecimiento y otra de agotamiento, mejorando la calidad de
separacion.

Evaluar la posibilidad de aumentar el nimero de platos para ampliar el rango de
temperaturas entre el tope y el fondo de la torre.

Alimentar el crudo de forma continua para evitar fluctuaciones bruscas de
temperatura a lo largo de las etapas y asi asegurar consistencia en los productos
obtenidos.

Alimentar el crudo a una temperatura de 160 ° C ya que significa un ahorro energético
significativo en la carga térmica requerida en el rehervidor. Con temperaturas méas
altas incrementaria el flujo de vapor en la torre afectando la hidraulica del plato.
Evaluar la posibilidad de aumentar la perforacion del plato para mejorar la hidraulica
de la torre y evitar problemas de inundacion del plato y arrastre excesivo.

Evaluar el cambio del sistema de calentamiento en el rehervidor por uno indirecto,
haciendo uso de un fluido térmico adecuado.

Se recomienda evaluar a futuro la mejora de los materiales de construccion de la torre

o considerar los métodos de prevencion de corrosion.
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11 Nomenclatura

Area, m?

La menor de dos areas, la seccién transversal del vertedero o el area libre entre el

faldon del vertedero y el plato, m?
Area neta de la seccién transversal de la torre, m?

Constante de Inundacion, adim

Coeficiente de orificio, adim

Correccion agregada algebraicamente a las temperaturas registradas, °C

Didmetro interno del aislante, m

Didmetro externo del aislante, m

Aurrastre Fraccional, adim

Masa molar, g/mol

Presion Critica, atm

Punto Inicial de Ebullicion, °C

Flujo de gas en el plato, m%/s

Caudal de salidas laterales de la torre, L/s

Didmetro de la torre de fraccionamiento, m
Temperatura Critica, °C

Temperatura Corregida, °C

Temperatura ambiente, °C

Temperatura de destilacion del porcentaje recuperado, °C
Temperatura reducida, °C

Volumen de crudo, L

Velocidad minima del gas a través de los orificios, m/s
Longitud del derramadero, m

Factor de compresibilidad, adim

99
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Ky

Capacidad Calorifica, J/mol°C

U
o

Diametro de Orificio, m
f  Factor de friccion de Fanning, adim
g  Aceleracion de la gravedad, m/s?
h Cabeza de presion, m
h,,  Altura del derramadero, m
h,  Crestade liquido sobre el derramadero, m
h,  Pérdida de presion debido al flujo de liquido debajo del faldon del vertedero, m
hs;  Retroceso de liquido en el vertedero, m
k;;  Parametro de interaccion binaria, adim
k Conductividad térmica del aislante, W/m°C
I Espesor del plato, m
p Distancia entre centro de orificios, m
g  Flujo de liquido en el plato, m%/s
s Distancia del centro de la torre al derramadero, m
t Espaciamiento entre platos, m
v Volumen molar, m¥mol

y;  Fraccion vapor del componente i, adim

z Espesor de flujo promedio para el liquido sobre un plato, m
a  Constante, adim

B Constante, adim

p  Densidad, kg/m?®

o  Tension superficial del gas, N/m

w  Factor acéntrico, adim

11.1 Subindices

1 Muestra de crudo 1
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Muestra de crudo 2

Muestra de crudo 3

Se refiere a la cabeza de presion asociada al plato seco

Se refiere al gas

Se refiere a la caida de presion resultante de la profundidad del liquido en el plato
Se refiere a recuperacion y cabeza de presion residual (segun el caso)
Se refiere a propiedades criticas

Se refiere a neto

Se refiere a la longitud efectiva del derramadero

Se refiere al componente de una mezcla

Se refiere al componente de una mezcla

Se refiere a orificio

Se refiere a propiedades reducidas

Se refiere a salida

Se refiere al derramadero

11.2 Superindices

#
L

o

Se refiere a la fase de gas ideal
Se refiere a la fase liquida
Se refiere a la propiedad en condiciones de saturacion (vapor-liquido), para

componentes puros es alusiva a la presion de vapor.
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Cuadro A. 1. Datos Experimentales para el célculo del caudal de salida de la torre de

fraccionamiento, Corrida 1

Plato Tiempo, t/(s) Volumen, V /(L)
1 1440 2,00
2 1680 0,21
3 - -
4 1560 0,50
5 1680 0,21
6 1500 0,11
7 1680 1,19
8 1500 0,63
9 - -
Purga 900 0,34
condensador - -

Cuadro A. 2. Datos Experimentales para el célculo del caudal de salida de la torre de

fraccionamiento, Corrida 2

Plato Tiempo, t/(s) Volumen, V/ (L)
1 40 0,04
2 120 0,016
3 93 0,004
4 64 0,044
5 60 0,020
6 116 0,039
7 36 0,041
8 40 0,050
9 - -

Purga - -

condensador
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Cuadro A. 3. Datos Experimentales para el célculo del caudal de salida de la torre de
fraccionamiento, Corrida 3

Plato Tiempo, t/(s) Volumen, V /(L)
1 80 0,068
2 68 0,011
3 180 0,015
4 62 0,028
5 78 0,020
6 74 0,022
7 90 0,057
8 65 0,050
9 - -
Purga - -
condensador - -

Cuadro A. 4 Perfil de Temperaturas de la Torre de fraccionamiento, corrida 1

Registro de temperaturas °C

plato/ hora  11:00am. 11:30a.m. 11:45 12:15p.m. 12:35p.m. 1250 1:30p.m. 2:00p.m. 2:30p.m. 3:00p.m. 3:15p.m. 5:00 p.m.
1 101,5 101,4 106,3 957 976 96,40 98.1 95,3 98,10 86,70 93,30 91,50
1335 1289 1262 120,22 1191 126,7 1326 1269 1354 1252 130,7 1389
141,7 137,1 1388 1230 1256 1298 1402 1361  139,7 1339 1399 150,1

2
3
4 152,5 149,2 1515 1285 1374 1454 1598 148,7 149,8 148,0 149,7 160,4
5 188,7 177,7  180,7 166,2 1640 161,7 173.6 173,0 174,5 171,3 177,9 185,8

2114 201,7 200,7 1816 176,7 1786 1949 1944 1957  190,7 1972 2056
213,2 2160 2124 1984 197,1 1944 216 2086 2114 2143 2113 2096
2278 2300 2215 2050 2004 2094 2206 2136  237,7 2259 2261 2244

9 239,1 2410 2421 2270 236,8 2504 2488 2472 2784 2526  250,1 2463
Alimentacién ~ 169,0 179,0 1750 61,00 1790 1390 1009 8530 2370 151,3 1960  160,2

0 N O

Rehervidor 227,6 2700 2688 207,0 2570 2796 2716 2840 3139 2715 3120 264,6

Cuadro A. 5 Perfil de Temperaturas de la Torre de fraccionamiento, corrida 2

plato/hora  g9:30a m, 10:00a.m. 10:30 11:00a.m. 11:30a m. 12:30 1:00p.m. 1:30 p.m. 2:00 p.m. 2:30 p.m.
1 33,70 78,50 81,80 91,90 1158 1207 1107 135,1 135,3 129,2

27,20 80,60 84,90 1155 125,4 1476 1412 1515 150,4 143,9
37,90 89,50 100,9 125,0 130,4 161,6 156,6 164,6 166,4 172,7

2
3
4 50,01 91,50 100,3 129,3 135,8 169,6 168,0 169,9 175,7 180,2
5 91,60 117,6 139,2 150,5 181,7 180,0 1845 1931 190,2 195,8
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Cuadro A. 5 (Continuacion) Perfil de Temperaturas de la Torre de fraccionamiento, corrida 2

plato/hora  9:305. m. 10:00a.m. 10:30 11:00a.m. 11:30a m. 12:30 1:00 p.m. 1:30p.m. 2:00p.m. 2:30 p. m.

6 91,20 1238 1623 1728 212,6 1980 207,0 209,7 2064 209,6

7 100,1 133,9 1734 1785 2350 2104 2365 2377 228,9 2273

8 106,7 1465 1978 2126 254,7 2174 2450 2443 236,3 2386

9 1234 1578 2234 2500 288,7 2257 2750 282,3 2604 2714
Alimentacion 117,1 156.6 156,7 196,2 2681 151,7 1810 260,9 153,2 199,5

Rehervidor 1194 206.6 2650 2725 3210 2260 302,0 320,3 238,0 308.6

Cuadro A. 6. Perfil de Temperaturas de la Torre de fraccionamiento, corrida 3
platof hora 1:00am.  11:30am.  12:00p.m.  12:30p.m.  1:00p.m.  1:30p.m.  2:00p.m.  2:30p.m.  3:00p.m.  3:30p.m.  4:00 p.m.

1 2300 3570 7680 91,80 1091 1113 1412 1420 1412 1403 1391

2 21,30 46,70 81,10 9310 1316 1301 1467 1470 1449 1448 1437

3 2120 5210 8220 9390 1312 1322 1542 1540 1519 1480 1460

4 3450 5260 8230 1211 1350 1358  160,3 1580  160,8 1550  152,7

5 6350 7330 91,30 1352 1390 1461 1776 1723 1770 1791 1624

6 7160 7900 1044 1377 1432 1857 1894 1900 2030 1980 1886

7 7840 8740 1304 1406 1474 2073 1928 1896 2200 2070  199,0

8 9510 1281 1436 1506 1644 2359 2143 2108 2550 2570  253,0

9 1215 1306 1454 1538 1798 2429 2477 2322 2620 2700 2770
Alimentacion 111,3 1296 1483 1659 1969 2439 2184 2323 2660 2800 2750

Rehervidor 1697 1797 2052 2218 2478 2712 2654 2860 2940 3000  304,0

Cuadro A. 7. Ensayo de destilacion ASTM D86 para tres muestras de crudo

Muestra Porcentaje Temperatura 1, Tg/ Temperatura 2, Tg/ Temperatura 3, Tg/

Recuperado, R (°C) (°C) (°C)

PIE 0 76,30 80,00 78,00
1 10 137,8 141,2 138,0
2 20 1414 144,5 140,8
3 30 1443 147,8 143,6
4 40 1474 156,7 149,0
5 50 156,9 173,7 157,2
6 60 168,9 205,0 173,0
7 70 197,0 240,8 2240
8 80 252,0 267,0 261,0
9 90 275,00 302,5 285,2
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Cuadro A. 8. Volumenes Registrados en el ensayo de destilacion ASTM D86

VolUimenes/ Corrida 1 2 3
Volumen utilizado 500 477 500
(ml)
Volumen Recuperado 450 350 400
(ml)
Residuo en el bal6n 45 125 96
(ml)

Cuadro A. 9. Ensayo de densidad automatico ASTM D4052 para las fracciones provenientes del
ensayo de destilacion

Porcentaje Densidad 1 ASTM D4052, Densidad 2 ASTM D4052, Densidad 3 ASTM

Recuperado, R p /(kg/m3) p /(kg/m3) D4052, p /(kg/m3)

10 867,2 877,6 876,9
20 881,2 882,5 882,5
30 884,0 886,1 885,4
40 887,1 889,8 889,3
50 891,1 895,3 893,9
60 896,1 902,5 898,9
70 901,9 910,2 906,9
80 910,7 - 918,7
90 922,6 - -

B. Resultados Intermedios

Cuadro B. 1 Correccién de Temperatura con la ecuacion Sydney Young

Porcentaje Correccion de Correccion de Correccion de
Recuperado, R Temperatura, C;/(°C) Temperatura, C,/(°C)  Temperatura, C3/(°C)
0 4,23 4,32 4,30
10 4,97 5,07 4,30
20 5,01 511 5,03
30 5,05 5,16 5,07
40 5,09 5,26 5,10

50 5,20 5,47 5,17
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Cuadro B. 1(Continuacion) Correccion de Temperatura con la ecuacion Sydney Young
Porcentaje Correccion de Correccion de Correccion de
Recuperado, R  Temperatura, C{/(°C) Temperatura, C,/(°C) Temperatura, C3/(°C)

70 5,69 6,29 5,46
80 6,35 - 6,08
90 6,63 - -

Cuadro B. 2. Porcentajes de Recuperacion del ensayo de destilacion

Crudo 1 Crudo 2 Crudo 3
%Recuperacion final, Ry 90,0 73,3 80,0
% Residuo, X 9,00 26,2 19,2
% Recuperacion Total, Ry 99,0 99,6 99,2
% Pérdida, L 1,00 0,42 0,80
% Pérdida Corregida, L, 0,69 0,47 0,61
% Recuperacion corregida, Rc 90,3 73,3 80,2

Cuadro B. 3. Resultados para el calculo de la temperatura asociada al porcentaje evaporado del
ensayo de destilacion, corrida 1

. Temperatura corregida, T Porcentaje Porcentaje
Porcentaje recolectado, R I e Recuperado’,

(°C) evaporado, E Pr
0 80,53 10 9
10 142,77 20 19
20 146,41 30 29
30 149,35 40 39
40 152,49 50 49
50 162,10 60 59
60 174,25 70 69
70 202,69 80 79
80 258,35 90 89

90 281,63 - -
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Cuadro B. 4. Resultados para el célculo de la temperatura asociada al porcentaje evaporado del
ensayo de destilacién, corrida 2

Porcentaje recolectado, R Temperatu/;gé;) rregida T, e\lj:;;gﬁgél?,eE Pr
0 84,32 10 9,58
10 146,27 20 19,58
20 149,61 30 29,58
30 152,96 40 39,58
40 161,96 50 49,58
50 179,17 60 59,58
60 210,86 70 69,58
70 247,09 80 79,58
80 273,62 90 89,58
90 309,55 - -

Cuadro B. 5. Resultados para el calculo de la temperatura asociada al porcentaje evaporado del
ensayo de destilacion, corrida 3

Porcentaje recolectado, R Temperaturzil corregida T, Porcentaje Pr
/(°C) evaporado, E

0 82,30 10 9,20
10 143,03 20 19,20
20 145,87 30 29,20
30 148,70 40 39,20
40 154,17 50 49,20
50 162,47 60 59,20
60 178,46 70 69,20
70 230,08 80 79,20
80 267,54 90 89,20
90 292,03 - -

Cuadro B. 6. Constantes fisicas del gas y del liquido segun resultados de simulacion en Chemsep

Flujo/ 20 L/h 15L/h 10 L/h
Parametro Plato 9 Plato 1 Plato9 Plato1l Plato 9 Plato 1
Flujo de liquido g, 2,96E-06  3,21E-06  1,67E-06 1,99E-06 1,74E-06 1,66E-06
md/s

Flujo de gas Q, 0,000337 0,00143 0,000190 0,000970 0,000219 0,000711
md/s
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Cuadro B. 6. (Continuacion) Constantes fisicas del gas y del liquido segun resultados de simulacion
en Chemsep

Flujo/ 20 L/n 15 L/h 10 L/h
Parametro Plato 9 Plato 1 Plato 9 Plato 1 Plato 9 Plato 1
Densidad del gas pg, 4,15 2,87 3,99 2,87 3,70 2,87
kg/m?
Tension Superficial 0,0131 0,0180 0,0136 0,0180 0,0149 0,018
o, N/m

Viscosidad del gas 6,09E-06 7,36E-06 6,34E-06  7,36E-06  6,78E-06  7,36E-06
g, Kg/ms

Cuadro B. 7. Caidas de presion segun la hidraulica del plato para d, = 6 mm

Flujo/ 20 L/n 10 L/h
Pardmetro Plato 9 Plato 1 Plato 9 Plato 1
Cresta de liquido en 0,000414 0,000438 0,000291 0,000282
derramadero h;, m
Caida de presién en seco 0,0978 0,694 0,0356 0,175
hp, m
Frente hidraulico hy, m 0,0190 0,0184 0,0190 0,0188
Caida de presion residual 0,00189 0,00235 0,00206 0,00236
hg, m
Caida de presion total del 0,119 0,714 0,0567 0,196
gas hg, m
Caida de presién en la 9,18E-08 1,08E-07 3,17E-08 2,88E-08

entrada del plato h,, m

Cuadro B. 8. Caidas de presion segun la hidrdulica del plato para d, = 9 mm
Flujo/ 20 L/h 15L/h 10 L/h
Parametro Plato 9 Plato 1 Plato 9 Plato 1 Plato 9 Plato 1

Cresta de liquido en 0,000414 0,000438 0,000283  0,000318  0,000291  0,000281
derramadero hq, m

Caida de presién en 0,0212 0,146 0,00644 0,0681 0,00771 0,0367
seco hp, m
Frente hidraulico hy, 0,0190 0,0184 0,0190 0,0187 0,0190 0,0188
m
Caida de presion 0,00126 0,00157 0,00129 0,00157 0,00137 0,00157
residual hg, m
Caida de presion 0,0414 0,166 0,0268 0,0884 0,028 0,0571

total del gas hg, m

Caida de presién en 9,18E-08 1,08E-07 2,94E-08 4,17E-08  3,17E-08 2,88E-08
la entrada del plato

h,, m
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Cuadro B. 9. Datos necesarios para el célculo de la regla de Kay

Composicion de Composicion
Pseudocomponente/ Alimentacion Vapor, Alimentacion Liquido, Temperatura Critica,
Corriente Y; X; T (K) y; * Ty
T338 C5.3 0,048 0,003 548,91 26,47
T359 C6 0,053 0,005 569,89 30,19
T380 C6.7 0,064 0,009 590,43 37,81
T401 C7.4 0,102 0,022 611,22 62,07
T419 C8 0,402 0,124 628,90 252,72
T438 C8.8 0,119 0,055 647,96 77,29
T459 C9.7 0,069 0,052 667,32 46,30
T480 C10.7 0,048 0,058 686,08 33,09
T500 C11.7 0,035 0,070 704,82 24,41
T521 C12.8 0,024 0,083 722,64 17,47
T541 C14.1 0,016 0,098 739,58 11,86
T562 C15.5 0,010 0,111 755,85 7,58
T582 C17 0,006 0,118 771,50 4,42
T602 C18.6 0,003 0,108 786,57 2,16
T622 C20.3 0,001 0,084 801,43 0,85
suma 634,7
regla de Kay 0,745
Cuadro B. 10. Datos conocidos para el aislante de fibra de vidrio
Parametro Valor
Diametro Interno D,, m 0,219
Temperatura en la pared Interna T, °C 250
Diametro Externo D,, m 0,419
Temperatura del ambiente T, °C 25
*Conductividad térmica del aislante k, 0,066
W/meC
*Coeficiente de transferencia de calor del 3,8

ambiente h, W/m2C

* (Chacon Valle, 2012)
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C. Muestra de Calculo

C.1 Célculo del flujo de salida de las corrientes laterales de la torre

Para el calculo del caudal de salida de cada plato se utiliza la relacién

v (C.1)
~ tiempo

Qs

Utilizando los datos del Cuadro A. 1, fila 1, columnas 2 y 3:

_ 2L
Qs‘14405

=0,001389 L/s

El resultado se encuentra en el Cuadro 3.1, columna 2, fila 1.
C.2 Célculo de la temperatura promedio de cada plato

Para determinar la temperatura representativa de cada plato se utiliza el siguiente promedio

T 2
n

T

Utilizando los datos del Cuadro A. 4, fila 1:
El resultado se encuentra en el Cuadro 3.2, fila 1, columna 1.

Célculos asociados a la prueba de destilacién segun ASTM D86

C.3 Calculo de Correccién de Temperatura de la prueba de destilacion
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Por medio de la ecuacién de Sydney Young se corrigen las temperaturas del ensayo de
destilacion a una presion de 101,3 kPa, sabiendo que la presion atmosférica cuando se realizo
el ensayo fue de 87,856 kPa

C. =0,0009(101,3 — P,)(273 + T) (C3)

Utilizando los datos del Cuadro A. 7, columna 3, fila 2:
C,; = 0,0009(101,3 — 87,856 kPa)(273 + 137,8°C) = 4,97 °C

El resultado se encuentra en el Cuadro B. 1, columna 2, fila 2. Esta correccion se suma a la
temperatura registrada en el Cuadro A. 7, fila 2, columna 3; obteniendo el resultado que se
presenta en el Cuadro 4.4, fila 2, columna 3.

C.4 Calculo del porcentaje recuperado final Ry de la prueba de destilacion atmosférica

El porcentaje de destilado recuperado se calcula como sigue:

Volumen recolectado en el cilindro graduado (C4)
Ry = * 100

Volumen total de crudo

Sustituyendo los datos del Cuadro A. 8, fila 1 y 2, columna 2 se tiene que para la primera

corrida 1 de destilacién:

R — 450 ml
/7 500 ml

* 100 = 90%

El resultado se muestra en el
Cuadro B. 2, columna 2, fila 1.

C.5 Calculo del porcentaje de residuo, X, de la prueba de destilacion atmosférica
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_ Residuo de crudo en el balon (C5)

Volumen total de crudo

Se calcula con los datos del Cuadro A. 8, fila 1 y 3, columna 1 como sigue:

45 ml

= — Q0
200 ml * 100 = 9%

El resultado se muestra en el
Cuadro B. 2, columna 2, fila 1.
C.6 Célculo del porcentaje de recuperacion total, Ry, de la prueba de destilacion

El porcentaje recuperado total de la prueba de destilacién atmosférica se calcula segin indica

la ecuacion ( 11)

Ry =Ry +X (C6)

Rr =904 9 = 99%
El resultado se muestra en el
Cuadro B. 2, fila 3, columna 2.
C.7 Calculo del porcentaje de pérdida, L, de la prueba de destilacion
El porcentaje de pérdida se calcula como sigue

L =100—Ry (c.n

Usando el dato del
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Cuadro B. 2, fila 3, columna 2 se tiene que:
L=100—-99=1%

El resultado se muestra en el

Cuadro B. 2, columna 2, fila 4.

C.8 Calculo del porcentaje de pérdida corregido, L,

El porcentaje de pérdida se debe corregir a 101,3 kPa, asi como se hizo con las temperaturas

registradas. La correccidn se realiza como sigue:

L, =05+ (L—0,5)/[1+(101,3 — P,)/8,00]) (C8)

Donde
P, Presion atmosférica registrada en la prueba de destilacion, kPa
Sustituyendo el resultado del calculo C.7 se tiene que:
L. =05+ (1-0,5)/[1+ (101,3 kPa — 87,856 kPa)/8,00]) = 0,69%
El resultado se muestra en el
Cuadro B. 2, columna 2, fila 5.
C.9 Calculo del porcentaje de recuperacion corregido, R,
Se calcula como sigue

Re = Rp + (L — L) (C9)

Se sustituyen los valores calculados previamente
R. =90+ (1-0,69) =90,31%

El resultado se muestra en el
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Cuadro B. 2, columna 2, fila 6.

C.10 Procedimiento aritmético para el calculo de la temperatura correspondiente al

porcentaje evaporado

Primero se asignan porcentajes evaporados, E, como se muestra en la columna 3 del cuadro
Cuadro B. 3,y para cada uno de ellos se calcula su correspondiente porcentaje recuperado

como sigue:

P.=E-1L (C.10)

Con los datos del Cuadro B. 3, columna 3, fila 1 y el porcentaje de pérdida del
Cuadro B. 2, columna 2, fila 4 se tiene que:
P.=10—-1=9%
El resultado se muestra en el Cuadro B. 3, columna 4, fila 1
Seguidamente la temperatura correspondiente al porcentaje evaporado se calcula como sigue:

T=T,+ (TH - TL)(PT - RL)/(RH - RL) (C11)

Donde

P. Porcentaje recuperado correspondiente al porcentaje evaporado prescrito, %
R, Porcentaje recuperado adyacente a, y mayor que B., %

R, Porcentaje recuperado adyacente a, y menor que B., %

T Temperatura correspondiente al porcentaje evaporado, °C

Ty Temperatura correspondiente a Ry, °C

T, Temperatura correspondiente a R;, °C
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Con los datos del Cuadro B. 3, columnas 1,2y 4, fila1ly 2 se tiene que:

80534 (142,77°C — 80,53°C) (9% — 0%) _ 136 559
10% = =% 10% — 0% S

El resultado anterior se muestra en el Cuadro 4.4, fila 2, columna 3.

Célculos de hidraulica de platos perforados

C.11 Célculo del arrastre fraccional, E

El arrastre fraccional se determina a partir del grafico que se muestra en el Anexo 14.1, para

un 75% de la velocidad de inundacion y utilizando la siguiente razén:

L (pL)O-S (C.12)

Utilizando los datos del Cuadro B. 6, columna 6, se tiene que

kg 0.5
1,74+ 107°m3/s (736,583 011
3 * = ,
0,000219 m3/s 3.70 %

Con el valor calculado y la grafica mencionada anteriormente el valor del arrastre fraccional

que se lee es el siguiente:

E =10,021
El resultado anterior se encuentra en el Cuadro 9.3, columna 4, fila 1.
C.12 Caélculo de la cresta de liquido sobre el derramadero, h,

1. El calculo de h, se realiza bajo un proceso iterativo, donde la primera suposicion se realiza

bajo la siguiente ecuacidn, que calcula la cresta de liquido sobre una represa rectangular recta:
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2 (C.13)
)
17 \w % 1,839

2. Usando g del Cuadro B. 6 y W de Cuadro 2.1, columna 2, fila 3 se tiene que la primera
suposicion de h, es:

2

«10-6m3/s\3
hy = (S22 = ,0002904 m
0,1909 m+1,839
3. Luego, con la ecuacion (12 ) se calcula WL usando T del Cuadro 2.1, columna 2, fila 1.
eff

2
W ( 0,204 m )2 (0,204 m)z ) o , 2200002904 m +0,204m) |\ _ o
Werr |\ \0,1909m 0,1909 0,204 m * 0,1909 m e

w

Sustituyendo en la ecuacion ( 13) se tiene que:

Wers

1,74 * 10~°m?3
0,1909m

/s 2/3
h, = 0,666 ( > (0,998)2/3 = 0,000291 m

Como h,es muy similar al paso 1 se detiene la iteracion, de lo contrario esta seria la nueva
suposicion para repetir el calculo iterativo. El resultado anterior se encuentra en el Cuadro B.

7, columna 6, fila 1.
C.13 Caélculo de la caida de presion en seco, hp

Primero se calcula el coeficiente de orificio, C,, como se indica en la ecuacion ( 14 ), con los

datos del Cuadro 2.1, columna 2, fila4 y fila 5.

0,006 \%%°

Co = 1,09 (0,001588) =152
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Despejando hj, de la ecuacion ( 15) y sustituyendo C, se tiene que:

m\? k;
hp = 1,52 [0 40 (1 g5 283~ 1075‘“2) 4 *0,00159 m * 0,025 ( 2,83 105m2>2] (775%) *37 5 0,0356
p = 1, ) , - 2 - 2 * =0, m
0,0144 m 0,006 m 0,0144m 2+98% 73658 &

El resultado anterior se muestra en el Cuadro B. 7, columna 6, fila 2.
C.14 Caélculo del frente hidraulico, h;

Con la ecuacién (16) se calcula el espesor de flujo promedio para el liquido sobre un plato,

se usan los datos del Cuadro 2.1, columna 2, filaly 3.

_0,2040m +0,1909 m

= 0,197
> m

VA

Ahora para obtener la velocidad del gas a traves de los orificios se utiliza la siguiente
ecuacion:

Q (C.14)

V. =
o AO

Siendo A, el area del orificio.

Sustituyendo el valor de Q del Cuadro B. 6 y d, del Cuadro 2.1, columna 2, fila 4 se tiene

que:

~0,000219 m3/s

Vo = _ 0,0067
T 7}

=7,75m/s

Sustituyendo V,, h,, del Cuadro 2.1, fila 6 y, p; y q del Cuadro B. 6, filas 4 y 1

respectivamente en la ecuacion ( 17 ) se tiene que:

05 10~°m?3
m (3,7kg\" 174 % ———
h,=6,10x1073 +0,725*0,018m—0,238*0,018m*7,75—*( 3 ) +1,25————=10,0190m
S m 0,197 m
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El resultado anterior se muestra en el Cuadro B. 7, columna 6, fila 3.
C.15 Caida de presion residual, hg

Sustituyendo o y p;, del Cuadro B. 6y d, del Cuadro 2.1, fila 4 en la ecuacion ( 18 ) se tiene

que:

6 *0,01486 N/m * 1
hp = =0,00206 m

736,58 % * 0,006 m * 9,8 m/s?

El resultado anterior se muestra en el Cuadro B. 7, columna 6, fila 4.

C.16 Caida de presion total del gas, h;

Sustituyendo las caidas de presion calculadas anteriormente en la ecuacion ( 19 ) se obtiene:
h; =0,0356 m + 0,0190 m + 0,00206 m = 0,0567m

C.17 Caida de presion en la entrada del liquido, h,

Sustituyendo los datos del Cuadro B. 6 en la ecuacién (10 ) se obtiene:

. 3 L74:1070m3/s\"
= = *
27 2%9,8m/s2\ 0,0382 m? ’ m

El resultado anterior se muestra en el Cuadro B. 7, columna 6, fila 5.
C.18 Caélculo del retroceso en el vertedero, hs
Sustituyendo h; y h, en la ecuacién (11) se tiene que

h; = 0,0567m + 3,17 * 1078m = 0,0567 m
El resultado anterior se encuentra en el Cuadro 9.3, columna 4, fila 2.

C.19 Calculo de verificaciéon de inundacion
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Sustituyendo h,,, h; Y hs en la verificacidn mostrada en la ecuacion (12) se obtiene que para

este caso la verificacion de inundacion se cumple:

t
0,018 m + 0,000291m + 0,0567 m < >

0,0750m < 0.1m
La verificacion anterior se encuentra en el Cuadro 9.3, columna 4, fila 3.
C.20 Verificacion de lloriqueo

Primero se calcula es espesor de trayectoria sobre un plato como sigue a continuacion, usando

s del Cuadro 2.1, columna 2, fila 7:

Z=2x5 (C.15)

Con
s Distancia del centro de la torre al derramadero, m
Z=2%0036m=0,072m

Seguidamente se despeja la velocidad minima del gas de la ecuacién (13) como sigue:

c

2.8

0.379 0.724

00229 (@P_L) L o 24,d, ((dZo) > og
’ 09cdo Pg do \/§p'3

Ug

Vow =

Utilizando las constantes fisicas del gas y del liquido del Cuadro B. 6y las dimensiones del
Cuadro 2.1, se tiene que la velocidad minima del gas es:
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Vow

o2 ke 0379 < 28 >
6,18 10 62— 371( 3 3 0.293 —5...2 Y 0.724
00225 . L g/m’ 73658 ke/m (0,00159 m) (z +2,83 +10~m? 0,006 m) G ) o01a0N 4 1
001491 +1+0,006m 7 K8/m 0,006 m V3+0,03m? m

6,18 10-6* K&
ms

=1,17m/s

La verificacidn para descartar la posibilidad de lloriqueo se muestra a continuacion:
Vo > Vow
7,75m/s > 1,17 m/s
El resultado anterior se muestra en el Cuadro 9.3, columna 4, fila 4.
C.21 Caélculo de la regla de Kay

Haciendo uso de la ecuacion (20 ) y con los datos del Cuadro B. 9, fila 1, columna2y 4 se

calcula el producto T,; * y; para el pseudocomponente T338 C5.3, donde:
548,15 K * 0,048 = 26,47 K

Se repite el paso anterior para todos los pseudocomponentes y finalmente se realiza la

siguiente sumatoria con los resultados del Cuadro B. 9, columna 5

Z T, *y; = 634,73 K

El resultado anterior se encuentre en el Cuadro B. 9, columna 5, fila 16

Finalmente se calcula la temperatura reducida de la mezcla de pseudocomponentes usando

una temperatura de operacion de 200°C, que corresponde a la temperatura de la alimentacién.

. 200 °C + 273,15
" 634,73K

= 0,7454

El resultado anterior se encuentre en el Cuadro B. 9, columna 5, fila 17
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C.22 Calculo de pérdidas de calor de la torre al ambiente

A continuacion se calculara la pérdida de calor de la torre al ambiente tomando en cuenta

que esté aislada con fibra de vidrio

Q =U,4, (To - Tf) (C.16)
A, =nD,L (C.17)
1 D, Dg D, (C.18)
—=—In (—) +
U, 2k D, hDg

Donde

D, Diametro interno del aislante, m

T, Temperatura en la pared interna, m

Ds Diametro externo del aislante, m

Ts Temperatura en la pared externa del aislante, °C

T Temperatura del ambiente, °C

k Conductividad térmica del material aislante, W/mC

h Coeficiente de transferencia de calor al ambiente, W/m?C

Sustituyendo las ecuaciones (C.17) y (C.18) en la ecuacion (C.16) se tiene que:

Q_ (T, —Tf)
LT, Doy, T
km (Do) + 7D,

Sustituyendo los datos del cuadro Cuadro B. 10 en la ecuacion anterior se obtiene:
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0 (250 °C — 20°C) 13035 W
- 1 In (0,419 my | 1 = 13035 W/m
2+0,066 W/mk"\0,2T9m/ * 5 m‘;\{)C % 0,419 m

Sabiendo que la torre tiene una altura de 1.8 m, la pérdida total de calor es:

w
Q= 130,355* 1,8 m = 234,63 ]/s

El resultado anterior se encuentra en el Cuadro 7.2, fila 12.






13 Anexos

13.1 Grafica de Fair para determinar el arrastre fraccional
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Figura 13.1. Grafica de la correlacion de Fair para determinar el arrastre fraccional
(PDVSA, 1997)
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