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RESUMEN

En el presente proyecto se disefié y simulé una planta hidrodesulfuradora con una
alimentacion de 9,615*10% Kg/h de diésel con un contenido de 0,7 % en peso de
azufre, utilizando el simulador ASPEN HYSYS V 7.3, en base a calculos previos
como el balance de masa y energia de las corrientes de entrada y salida en cada

uno de los equipos mayores.

Uno de los equipos mayores es el intercambiador de calor E-001 de tubo y coraza,
en el cual la corriente caliente de diésel proveniente del reactor ingresa a este con
un flujo masico de 1,087*10% Kg/h a 393 °C y una presion de 5450 kPa, y sale a
355 °C, mientras que la corriente fria de diésel ingresa con un flujo de 9,615*10°
Kg/h a 32 °C y sale a 120 °C hacia el horno H-001 que emplea como combustible
gas natural, con una emanacion de 3,303*10° Kg/h de gases de combustion, este
equipo calienta el diésel a 365,7 °C para ingresarlo al reactor R-001 a una presion
de 5500 kPa, en conjunto con un flujo de 51250 Kg/h de hidrégeno fresco a fin de
formar compuestos de azufre y obtener un producto amigable con el ambiente y en

cumplimiento con la normativa vigente.

Un segundo intercambiador de calor E-002, que se encarga de enfriar la corriente
que proviene del reactor y del intercambiador E-001, cediendo calor a la corriente
fria que ingresa a 26 °C y que sale a 60 °C hacia el separador trifasico V-001, cuya
alimentacion es de 1,087*108 Kg/h de mezcla; aqui se separa el gas, diésel y agua
amarga. El vapor resultante del separador se dirige hacia la torre de absorcion de
aminas T-002, donde se inyecta 274,5 Kg/h de dietanolamina (DEA), los productos
obtenidos en este proceso son: 305 Kg/h de amina rica 'y 12190 Kg/h de hidrogeno
de reciclo, el cual es recirculado al proceso. La corriente de diésel es direccionada
al stripper o despojador T-001, obteniéndose diésel desulfurado de 0,0292 % en
peso de azufre. Para la alimentacién de diésel y agua se incluyé 2 bombas
centrifugas P-001 y P-002.

Palabras clave: Hidrodesulfuracion. Diésel. Azufre. Simulacion. Aspen Hysys



ABSTRACT

In the present project it was designed and simulated a hydrodesulfuration plant with
9,615*10% Kg/h of diesel containing 0,7% by weight sulfur, using the simulator
ASPEN HYSYS 7.3 V, based on previous calculations as the balance of mass and

energy flows in and out on each of the major equipment.

A major equipment is the heat exchanger E-001 shell and tube, in which the hot
diesel stream from the reactor enters this with a mass flow of 1,087*10° Kg/h, 393
°C and a pressure of 5450 kPa, and leaves at 355 °C, while the cold stream of diesel
enters with a flow of 9,615*10° Kg / h, 32 °C and leaves at 120 °C to the H-001
furnace uses natural gas as fuel, in an emanation of 3,303*10% Kg/h of flue gases,
this equipment diesel heated to 365,7 ° C in order to submit it to the reactor R-001
to a pressure of 5500 kPa, together with a flow of 51,250 kg/h cool hydrogen to form
sulfur compounds and obtain environmentally friendly product and in compliance

with current regulations.

A second heat exchanger E-002, which is responsible for cooling the stream coming
from the reactor and the heat exchanger E-001, releasing heat to the cold current
that enters at 26 °C and leaves at 60 °C to the three-phase separator V-001, whose
power is 1,087*10% Kg/h of mixture; here the gas, diesel and sour water is removed.
The resulting vapor from the separator is directed to the absorption tower amines T-
002, which is injected 274,5 kg/h of diethanolamine (DEA), products obtained in this
process are: 305 Kg/h of rich amine and 12190 kg/h of recycle hydrogen which is
recycled to the process. Diesel stream is routed to the stripper or stripper T-001,
obtained desulfurized diesel 0,0292 wt% sulfur. For diesel and water supply 2

centrifugal pumps P-001 and P-002 was included.

Keywords: Hydrodesulfurization. Diesel. Sulphur. Simulation. Aspen Hysys



CAPITULO 1
INTRODUCCION

1.1 RESUMEN

Se describen las propiedades fisicoquimicas del diésel utilizadas en los
diferentes ensayos. Ademas se da una corta explicacion de los procesos
comerciales empleados en la hidrodesulfuracién de este combustible, los cuales
mantienen sus tecnologias patentadas al igual que el catalizador empleado. Se
culmina con la caracterizacion del diésel de acuerdo a la norma INEN 1489 y se

indica el alcance del proyecto.

1.2 INTRODUCCION

La reduccion progresiva del contenido de azufre en los combustibles liquidos,
especificamente diésel, es una tendencia mundial por lo que la meta a nivel
mundial es alcanzar 10 ppm en peso para dar lugar a los combustibles con

contenido ultrabajo de azufre, ultra low sulphur diesel (ULSD).

Esta inclinaciéon hacia combustibles con menor contenido de azufre y otros
contaminantes ambientales ha venido de la mano con el desarrollo de los
motores de combustiéon interna, primordialmente los de diésel que incorporan
tecnologia common rail, los cuales requieren de este tipo de combustible para
un mejor desempefio y disminucién de emisiones. Para cumplir con los limites
del contenido de azufre, es necesaria la implementacion de una refineria que
incluya unidades de hidrodesulfuracién, disefiadas para admitir distintas cargas

o alimentaciones de hidrégeno como correctivo.

El proceso que coadyuva con el tema de estudio es la hidrodesulfurizacion, que
se logra mediante la hidrogenacion de los compuestos de azufre; en la HDS los
mercaptanos, sulfuros y disulfuros reaccionan en contacto con el hidrogeno,
originando los compuestos saturados o aromaticos correspondientes, los cuales

liberan sulfuro de hidrégeno y consumen hidrégeno.



La simulacion se realizara en Aspen HYSYS V7.3, puesto que las aplicaciones
mas importantes desarrolladas con este paquete comercial corresponden a la
industria del petréleo y algunas industrias de separacion de gases del aire. Este
simulador permite integrar en una sola plataforma modelos de estado estable y
modelos dinamicos, por tal motivo es posible integrar las fases de disefio de
procesos con el analisis riguroso del comportamiento dinamico y el control del
mismo, y asi evaluar de manera inmediata los efectos que tienen las decisiones

en el disefio detallado sobre la dinamica y control del proceso.

Aspen HYSYS permitira en este proyecto la generacién de gréaficos y tablas,
dimensionamiento y evaluacion de los equipos, analisis de propiedades de los
componentes, optimizacion de procesos, estimacion de propiedades fisico-

quimicas.

1.3 OBJETIVOS

1.3.1 OBJETIVO GENERAL

Disefar y simular la unidad de hidrodesulfuracion de diésel para una nueva

refineria.

1.3.2  OBJETIVOS ESPECIFICOS
e Evaluar las propiedades del diésel y variables de operacion.
e Disenar la unidad de hidrodesulfuracién.

e Simular el proceso de hidrodesulfuracion.

1.4 ANTECEDENTES

Las refinerias existentes, especificamente la refineria Estatal de Esmeraldas
(REE) y la nueva refineria del Pacifico (RDP), necesitan realizar grandes
inversiones con el proposito de crear o renovar la tecnologia o los procesos de
produccion del diésel, contemplando al mismo tiempo cumplir con las normas
ecologicas mundiales cada vez mas estrictas, este auge del diésel ha provocado

que las especificaciones relacionadas con la calidad del diésel deban



actualizarse. En el control de las emisiones de los motores por compresion,
existen normas limitando la concentracion de compuestos azufrados,
nitrogenados y aromaticos, a niveles muy inferiores (< 300 ppm azufre) a los de
la concentracion inicial (7000 ppm azufre); la reduccidn del azufre en el diésel,
ademas de ser un requerimiento, al presente es una necesidad, debido a que la
tendencia mundial es procesar crudos mas pesados, lo que coadyuvara en el
incremento de la concentracion y complejidad de los compuestos azufrados en

la carga.

El propédsito de este proceso es obtener una corriente con un reducido contenido
de compuestos de azufre, aromaticos y nitrogenados, un mejor aspecto fisico
(color, peso especifico, viscosidad, temperatura de inflamacién e indice de
refraccion) y una mayor capacidad combustible (expresada como numero e
indice de cetano), lo que reflejara en menores emisiones contaminantes, mayor
potencia y par motor, debido a la inclusion de vehiculos con la ultima tecnologia
diésel. Esto debido a que el diésel es el combustible de mayor demanda,
fundamentalmente en el transporte pesado, buses, buques y la generacion

termoeléctrica. '
1.5 PROPIEDADES FISICOQUIMICAS DEL DIESEL

El diésel es un combustible derivado del petréleo, obtenido por destilacion
fraccionada a temperaturas entre 250 °C y 350 °C a presién atmosférica. El
diésel estda compuesto principalmente de hidrocarburos saturados como
parafinas, isoparafinas y cicloparafinas; ademas de hidrocarburos aromaticos
(naftalenos y alcalo bencenos). La norma ASTM D-86 se encuentra en el anexo
A

'ECUACIER. Comité Ecuatoriano. Disponible en: http://www.telegrafo.com.ec/economia/item/el-
diesel-el-combustible-mas-consumido-en-el-pais.html. (Agosto, 2015).



Tabla 1.1 Propiedades del diésel

Férmula Quimica Ci2Ha3, incluido pequeiias cantidades
de hidrocarburos: CioHz - C1sHazs
Densidad relativa (15,6 0,842
°C/15,6°C):

Viscosidad Cinematica (40 °C) 2,0 —4,5 (cSt)
Poder calorifico 43,10 (MJ/Kg)
Densidad volumétrica energética 35,86 (MJ/L)

NC (ntimero de cetanos) 45-170

1.5.1 Indice de cetano
Este parametro mide la calidad de ignicion de un diésel, evitando el cascabeleo
en un motor; cuanto mayor es, menor es el retraso de la igniciéon, ademas

contribuye a un quemado total y uniforme del carburante.

Un bajo indice de cetano ocasiona una combustion incompleta e inadecuada,
una elevada presioén, ruido, aumento de emisiones hacia la atmédsfera, poca

eficiencia y aumento de la fatiga en un motor de combustién interna.

1.5.2 Contenido de azufre

La presencia de azufre en el diésel contribuye con la contaminacién ambiental
por la emisién de SOx (6xidos sulfurosos) que originan la lluvia acida; ademas
afecta a las partes que conforman un motor, cuando el diésel con azufre ingresa
a la camara de combustion se forman éxidos de azufre que se mezclan con el
vapor de agua y forman acido sulfurico, atacando a los componentes de un motor

de combustién interna.

1.5.3 Punto de inflamacién

Es la menor temperatura (52 °C a 96 °C), a la cual el diésel desprende vapor, el
cual formara una mezcla inflamable con el aire circundante o en el interior de un
tanque o depdsito. El punto de inflamacion es la temperatura a la cual se observa

un destello al aplicarse una fuente de ignicion.

En un liquido inflamable el destello es una propiedad fundamental en relacion

con el peligro de incendio y explosion. Si la temperatura de un liquido esta por



debajo de su punto de inflamacion, no existe suficiente concentracién de vapor

inflamable para que ocurra la ignicion.

Segun la ASTM D-93, es la menor temperatura, corregida a una presion
barométrica de una atmdsfera, a la cual la muestra enciende al aplicarse una

fuente de ignicién bajo condiciones especificadas de prueba.

1.5.4 Viscosidad

Es la resistencia de un fluido a fluir, es la caracteristica mas importante de la
lubricacién de cualquier maquina. Si la viscosidad del fluido es muy baja para la
aplicacion, el desgaste es mayor por falta de colchon hidrodinamico; si la
viscosidad del fluido es muy alta, el consumo de energia es mayor, el desgaste

puede ser mayor por falta de circulacion y el fluido se calentara por friccion.

Solamente la viscosidad correcta maximizara la vida util y la eficiencia del motor,

transmision, sistema hidraulico.

1.5.5 Destilacion
Separacion de los diferentes componentes liquidos de una mezcla,
beneficiandose de las temperaturas de ebullicion de cada una de las sustancias

a separar.

Este parametro indica la temperatura maxima a la que se debe evaporar el
diésel, el diésel a 360 °C tiene que estar el 95% destilado, segun la norma ASTM
D86.

1.5.6 Calor de Combustion

Es la cantidad de calor que cede el fluido al quemarse totalmente; se podria
definir también como el cambio térmico que sufren los combustibles y
comburentes al encontrarse con temperaturas y presiones idoneas para la

combustion.

Segun la norma ASTM D-240, el calor de combustién del diésel es de (-45500
KJ/Kg). Segun la ASTM D-240, se llama poder calorico bruto a la cantidad de
energia liberada cuando una unidad de masa de combustible es quemada en un

volumen cerrado y los productos son gaseosos mas agua condensada. Cuando



el agua esta en estado gaseoso, la energia liberado producto de la combustion

se llama poder caldrico neto.

1.5.7 Densidad

Es la relacion entre la masa y el volumen de liquidos o solidos a una determinada
temperatura. En un motor de compresion es de vital importancia ya que indica la
demora entre la inyeccion y la combustién del diésel, a esto se conoce como la
calidad de ignicién; y la energia por unidad masa, definida como la energia
especifica. Por tal motivo las variaciones de la densidad del combustible se ven

inmersas en las fluctuaciones de potencia del motor, consumo, emisiones.

1.5.8 Corrosion en la lamina de cobre

Por medio del analisis de una lamina de cobre se puede determinar si existen
compuestos dafinos, o presencia de sales, acidos que afectan al cobre y a sus
distintas aleaciones que formen parte de un motor y sistema. Tal es el caso de
la soda caustica, que al no ser eliminada del combustible, corroera varios
metales en el interior de un motor. Segunla ASTM D 6751 — 03 a, es una medida
de las posibles dificultades a causa de la presencia de cobre, latén o bronce en

los elementos del sistema de combustible.

1.5.9 Aguay sedimento

En su mayoria la contaminacion del diésel con agua y sedimentos ocurre en la
distribucion o en su utilizacién, en los motores puede causar obstrucciones en
los filtros y desgaste de los inyectores, coadyuvando a la corrosion de piezas o
mecanismos internos. El agua en exceso puede causar una combustidn
irregular. El agua y el sedimento pueden ser determinados juntos por un
procedimiento de centrifugacion (ASTM D-96). El agua sola puede ser
determinada con mas precision por destilacion (ASTM D-95), mientras que el
sedimento puede serlo mediante la extraccion con solvente (ASTM D-473) o por
filtracion en caliente (ASTM 80.61 E).

1.5.10 Contenido de cenizas
El contenido de cenizas debe ser muy bajo para prevenir el desgaste excesivo
de las partes o piezas internas de los motores, ya que estan compuestas casi en

su totalidad de impurezas como arena y orin que son bastante abrasivas.



La norma ASTM D-482 dictamina los métodos para determinar las cenizas en el
combustible; también se usa la norma ASTM D-874 o método de las cenizas

sulfatadas.

1.5.11 Estabilidad a la oxidacion

Este parametro permite determinar el almacenamiento y degradacion de un
combustible. La oxidaciéon de un combustible origina gomas insolubles que son
las causantes de los taponamientos de filtros; ademas de gomas solubles que
son las promotoras de la formaciéon de sedimentos en las toberas de los

inyectores de un motor.

1.6 CARACTERIZACION DEL DIESEL

La segunda fraccion importante resultante de la destilacién atmosférica del
petroleo, es la de destilados medios que comprenden los productos: Diésel 1,
Jet A-1, diésel 2 y diésel Premium. Los componentes de este producto son
hidrocarburos que destilan entre los 200°C y 300°C, siendo los mas importantes
que entran en la composicion quimica de este combustible son: parafinicos,
isoparafinicos, aromaticos (monociclo y biciclos), nafténicos y estructuras mixtas

nafteno-aromatico.

Tabla 1.2 Caracterizacion del diésel 1 de acuerdo a la norma INEN 14892

Requisitos de diésel 1 Unidad Min Max Método de ensayo
Punto de inflamacion °C 40 . INEN 1047
Corrosion laminar del cobre . . Ne 2 INEN 927
Temperatura de destilacion 90% %enV . 288 INEN 926
Agua y sedimentos . . 0,05 INEN 1494
indice de cetano calculado % en peso 40 . INEN 1495
Residuo carbonoso sobre el 10% % en peso . 0,15 INEN 1491

del residuo

Cenizas % en peso . 0,01 INEN 1492
Viscosidad Cinematica a 37,8 °C cSt 1,3 3,00 INEN 810
Contenido de azufre % en peso . 0,30 INEN 1490

(INEN 1489, Productos derivados del petroleo requisitos del diésel, 2012)

2 Instituto Nacional Ecuatoriano de Normalizacion, (2012), Productos derivados del petréleo
requisitos del diésel, cuarta revision INEN 1489.



Tabla 1.3 Caracterizacion del diésel 2 de acuerdo a la norma INEN 1489

Requisitos de diésel 1 Unidad Min Max Ensayo
Punto de inflamacion °C 51 INEN 1047
Corrosion laminar del cobre Ne3 INEN 927
Temperatura de destilacion 90% % enV 360 INEN 926
Agua y sedimentos 0,05 INEN 1494
Indice de cetano calculado % en peso 45 INEN 1495
Residuo carbonoso sobre el 10% del % en peso 0,15 INEN 1491
residuo
Cenizas % en peso 0,01 INEN 1492
Viscosidad Cinematica a 37,8 °C ¢St 2,5 6,00 INEN 810
Contenido de azufre % en peso 0,70 INEN 1490
Calor de combustion

(INEN 1489, Productos derivados del petroleo requisitos del diésel, 2012)

El diésel ecoldgico premium, se obtiene disminuyendo el contenido de azufre del
diésel 2, mediante procesos cataliticos de inyeccidon de hidrogeno se eliminan

los compuestos azufrados.

Este producto ecoldgico tiene un maximo del 0,05 % de azufre, cumpliendo con
el DMQ 0213, que impide el expendio de diésel que se encuentre fuera de las
especificaciones de la Norma INEN 1489, a pesar de que se cumple con la
norma, el gobierno hace hincapié en mejorar la calidad de los combustibles, con
la construccidon de una nueva refineria, debido a que aun no se alcanza

normalizaciones internacionales, como la carta mundial del combustible WWFC.



Tabla 1.4. Caracterizacion del diésel premium de acuerdo a la norma INEN 1489

Requisitos de diésel 1 Unidad Min Max Método de
ensayo
Punto de inflamacion °C 51 INEN 1047
Corrosion laminar del cobre Ne3 INEN 927
Temperatura de destilacion 90% %enV 360 INEN 926
Agua y sedimentos 0,05 INEN 1494
Indice de cetano calculado % en peso 45 INEN 1495
Residuo carbonoso sobre el 10% del % en peso 0,15 INEN 1491
residuo

Cenizas % en peso 0,01 INEN 1492
Viscosidad Cinematica a 37,8 °C ¢St 2.5 6,00 INEN 810
Contenido de azufre % en peso 0,05 INEN 1490

Calor de combustion

(INEN 1489, Productos derivados del petroleo requisitos del diésel, 2012)

Tabla 1.5 Tabla comparativa de la caracterizacion del diésel premium comparado con las

especificaciones World Wide Fuel Charter (WWFC)

WWEC
PARAMETROS | PREMIUM | 1 v
Indice de cetano 48 51 49,5 53 55
Azufre, ppm 3000 300 245 50 10
Viscosidad a 37,8 °C, ¢St | 2,0a4,5 | 2,0a4,0 2,5a6 20a4,0|20a4,0
Punto de inflamacion, °C 55 55 51 55 55
Poliaromaticos, % m/m 5 2 2

La tabla anterior muestra que el diésel premium que se comercializa actualmente

se encuentra en la categoria 2, alcanzando la caracterizacion del diésel de

calidad, fundamentalmente el indice de cetano y el contenido de azufre, pero

como se observa aun estamos distantes de los valores de la categoria IV, la

siguiente figura, permite una mayor comprension de lo enunciado:
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Figura 1.1 Comparativa del indice de cetano en el di¢sel WWFC

=4=[ndice de Cetano

55

48

Il PREMIUM 1} v

(Mufioz, 2012, p.93)

Figura 1.2 Tabla comparativa del azufre presente en el di¢sel WWFC

3000 Azufre (ppm)

! PREMIUM ] v

(Muioz, 2012, p.93)

1.7 PROCESOS COMERCIALES *

La tecnologia del hidrodesulfuracion es uno de los procesos de refinacion mas
usados, disefiado para la remocion de contaminantes como azufre, nitrégeno,
anillos condensados de aromaticos, o metales. La alimentacion usada en el

proceso a partir de nafta para residuos de vacio y los productos en la mayoria

3 Muhammad, S. R. (2013). Hydrodesulfurization of diesel oil. University of the Punjab, Lahore,
Pakistan.
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de las aplicaciones es usada como combustible limpio ambientalmente

aceptado.

A continuacién se detalla los procesos comerciales mas empleados en el

proceso de hidrotratamiento:

1.7.1 Auto-Clarificacion

Este proceso difiere de otros procesos de hidrotratamiento, en que no requiere
de una fuente externa de hidrégeno. Suficiente hidrégeno para convertir azufre
en sulfuro de hidrogeno es obtenido por la des-hidrogenacion de naftenos en la

alimentacion.

El equipo de procesamiento es similar al usado en hidrofinado, el catalizador es
6xido de cobalto y 6xido de molibdeno o alumina, y las condiciones de operacion
usualmente estan entre 340°C - 425°C a una presion de 100 — 200 psi. El
hidrogeno formado por la des-hidrogenacion de naftenos en el reactor es
separado desde los aceites tratados y luego es reciclado a través del reactor; el
catalizador es regenerado con vapor de agua y aire entre intervalos de 200 —

1000 h, dependiendo del tipo de alimentacion.

Este proceso es usado con el mismo propdsito del hidrofinado, pero es limitado

a fracciones con elementos finales no superiores a 370°C.

1.7.2 Ferro-Clarificacion

Este leve proceso de hidrotratamiento fue desarrollado para destilar y refinar con
disolventes aceites lubricantes; el proceso elimina la necesidad de &cido y arcilla
al 75% en el tratamiento, el catalizador es de tres componentes en una base de
alumina con bajo consumo de hidrégeno y con una expectativa de vida de 2 afos
0 mas. Las operaciones del proceso incluyen calentar la mezcla de hidrogeno-
aceite y carga a un catalizador de llenado de flujo descendente, la separacién de
aceite y gas es una operacion de dos etapas, donde el gas es removido al

sistema de combustible, luego el aceite (diésel) es limpiado por vaporizacion
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para controlar el punto de inflamacién y secado al vacio, y una etapa de filtrado

final elimina residuos del catalizador.

1.7.3 GULF-HDS

Este es un proceso de lecho fijo regenerativo para actualizar los residuos del
petréleo por hidrogenacion catalitica, con el fin de refinar aceites combustibles
pesados, o aumentar la calidad de los materiales de carga cataliticos.
Desulfurizacion y mejoramiento de la calidad es la prioridad de este proceso, si
las condiciones de operacién y catalizadores son viables, la destilacion ligera
puede ser realizada y la viscosidad de materiales pesados se puede bajar. Ciclos
de largo funcionamiento se mantienen para reducir reacciones de hidrocraqueo
a un minimo de petréleo crudo, residuos virgenes o agrietados, que pueden

servir como alimentacion.

El catalizador es un componente metalico soportado sobre alumina y puede ser
regenerado in situ con aire y vapor de agua o gas de combustion en un rango de
temperaturas entre 400°C - 650°C (750°F - 1200°F); en ciclos de funcionamiento
de 4 a 5 meses se puede obtener niveles de desulfuracion del 65% al 75% y la

vida del catalizador puede ser de 2 afios.

1.7.4 Hidrofinado

Es un proceso usado para la reducciéon del contenido de azufre en la
alimentacion, por el tratamiento de la misma en presencia de un catalizador,
este proceso puede ser usado para la rectificacién de tramos agrietados, o nafta
derivada de coque en la destilacién de una corriente en cierto intervalo de
ebullicién; incrementado asi el suministro de alimentacion del reformador
catalitico, nafta disolvente, y otros materiales de tipo nafta. El contenido de azufre
del diésel puede ser reducido por la eliminacién de compuestos que forman

gomas y residuos de carbono.

Este proceso puede ser aplicado en aceites de lubricacion, nafta, diésel; la
alimentacion es calentada en un horno y se hace pasar con hidrégeno a través

de un reactor que contiene un adecuado catalizador de 6xido de metal, como
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cobalto y éxidos de molibdeno o alumina. El hidrégeno es obtenido desde las
unidades de reformado catalitico; las condiciones de operacion del reactor estan
comprendidas entre 205°C y 425°C y desde 50 a 800 psi, dependiendo de la
calidad de la alimentacion; un alto contenido de azufre y el maximo retiro de éste,

requiere de altas temperaturas y presiones.

Después de pasar a través del reactor, la alimentaciéon tratada es enfriada y
separada del exceso de hidrégeno, el cual es reciclado a través del reactor. La
alimentacion es bombeada a la torre de separacion, donde el sulfuro de
hidrogeno formado por la reaccién de hidrogenacién es removido por vapor,
vacio o gas de combustion y el producto final sale por la parte inferior de la torre.
Generalmente el catalizador no es regenerado, es reemplazado después de

alrededor de 1 ano.

La tecnologia de hidrofinado genera productos con:
e Mejor color
e Mejor estabilidad de oxidacion
e Mejor respuesta antioxidante
e Mejores propiedades superficiales
e Optima reduccion de azufre
e Aumento significativo del indice de viscosidad en niveles altos de
desulfuracion

e Reduccion en la toxicidad

Comunmente el catalizador para el hidrofinado contiene 6xido de tungsteno,
oxido de niquel y 6xido de cobalto soportados sobre alimina. Un catalizador con

un bajo contenido de metal puede exhibir alta actividad a baja temperatura.

1.7.5 ISOMAX

Es un proceso de dos etapas, consta de un sistema de catalizador de lecho fijo
que opera bajo presiones de hidrogeno entre 500 y 1500 psi, en rangos de
temperatura entre 205°C y 370°C con alimentacion media destilada. Las

condiciones dependen de la alimentacion, de los requerimientos del producto y
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del consumo de hidrogeno, que esta en el orden de 1000 a 1600 ft¥/bbl de
alimentacion procesada. Cada etapa tiene un sistema de reciclaje de hidrégeno
separado. La conversion puede ser balanceada para proporcionar productos de
requisitos variables y el reciclaje puede ser tomado de ser necesario, al igual que
el fraccionamiento puede ser manejado para la obtencion de productos

deseados.

1.7.6 Ultrafinado

El ultrafinado es regenerativo de lecho fijo, proceso catalitico empleado para
desulfurar e hidrogenar materiales de refinacion, desde naftas hasta aceites
lubricantes, el catalizador es cobalto-molibdeno sobre alumina y puede ser
regenerado in situ usando una mezcla de aire-vapor; las regeneraciones
requieren de 10 a 20 h, y pueden ser repetidas de 50 a 100 veces para una
porcion del catalizador, la vida del catalizador es de 2 a 5 afios y depende de la

alimentacion.

1.7.7 Unifinado

Es regenerativo de lecho fijo, es un proceso catalitico para desulfurar e
hidrogenar destilados de refineria de cualquier intervalo de ebullicion. Metales
contaminantes, compuestos de nitrdgeno y compuestos de oxigeno son
eliminados, junto con azufre; el catalizador es del tipo cobalto-molibdeno-

alumina, que puede ser regenerado in situ con vapor y aire.

1.7.8 Uniofinado

El proceso de uniofinado es una tecnologia de hidrotratamiento catalitico
aplicado para la produccion de bajo contenido de azufre, color estable del
combustible diesel; ademas este proceso es usado para la reduccion de
aromaticos en el diesel y para mejorar el numero de cetano de éste combustible.
Adicionalmente puede ser usado para preparar nafta para reformadores

cataliticos y para refinar coque-nafta.

En el proceso, la alimentacién del reactor es calentada con el efluente del

reactor; la temperatura de entrada del reactor es controlada por la carga del
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intercambiador; como el hidrotratamiento es una reaccion exotérmica,
especialmente cuando la alimentacion es insaturada, secciones de enfriamiento
son usadas para enfriar los fluidos de reaccion y al mismo tiempo redistribuir los
vapores y liquidos entre los lechos del catalizador. Agua de lavado es anadida al
efluente del reactor enfriado aguas arriba para minimizar la corrosion y prevenir
el depdsito de sales de amonio; la corriente enfriada ingresa al separador frio
de alta presion para separar el reciclo de hidrégeno, el cual es reciclado de nuevo
en el reactor. Los productos desulfurados son recuperados por extraccion de los

factores finales livianos con vapor.

1.8 ALCANCE DEL PROYECTO

Se ha tomado como punto de partida de la ingenieria conceptual, la cual es la
primera etapa de un proyecto de ingenieria; con inclinaciéon en la disciplina de
procesos, aqui se han establecido objetivos, tipo de tecnologias a aplicar,
inversion de equipos y en general marco tedrico que nos ayudara a entender el
proceso a profundidad. Este paso se ha desarrollado en un 50%, debido a que
es una comparacién en relaciéon al tiempo y numero de profesionales que

desarrollaron este proyecto.

De ahi se ha tomado como base la ingenieria basica (30%) en donde se realizara
un disefio preliminar de equipos precedido de un balance de materia y energia,
para culminar con la simulacién de la unidad en su totalidad mediante el uso de
la herramienta HYSYS V7.3.

Se han establecido limites de bateria (Anexo B), a fin de evitar una extensién
innecesaria del proyecto, el cual sera reflejado en el diagrama de flujo, diagrama
de bloques o en la simulacién propiamente dicha. Hay que tomar en cuenta que
este disefio ha sido planteado por los autores, puesto que en la actualidad la
unidad de hidrodesulfuracion es patentada y tiene diferentes configuraciones de

disefio en donde se incluye el catalizador a utilizarse en el proceso.
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RESUMEN |

El capitulo | trata sobre las propiedades del diésel en general, como son: indice
de cetano, contenido de azufre, punto de inflamacion, viscosidad, destilacion,
calor de combustién, densidad, corrosion en la lamina de cobre, agua y

sedimento, contenido de cenizas, estabilidad a la oxidacion.

Para un mejor entendimiento se incluye los procesos comerciales mas
empleados en el hidrotratamiento, especificamente la hidrodesulfuracién: Auto-
clarificacion, ferro-clarificacion, Gulf-HDS, hidrofinado, Isomax, ultrafinado,

unifinado, uniofinado.

Este capitulo contiene tablas de los productos que se comercializan en el pais:
diésel 1, diésel 2 y diésel premium, resultantes de la destilacion atmosférica del
petrdleo, con su respectiva caracterizaciéon de acuerdo a la Norma INEN 1489,
haciendo hincapié en el diésel premium, en referencia a la carta mundial del
combustible WWFC.
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CAPITULO 2
PROCESO DE HIDRODESULFURACION (HDS)

2.1 RESUMEN

Se realiza una descripcion el proceso de hidrodesulfuracion, considerando la
seccion de reaccion y de recuperacion del producto, equipos, variables de
operacion, reacciones de remocion de azufre, catalizadores y soportes mas
utilizados en la industria. Finalmente se concluye con una corta explicacion del

simulador a utilizar.

2.2 INTRODUCCION

En la actualidad el proceso de hidrotratamiento y especificamente el de
hidrodesulfuracién son muy usados en la fase de refinacién de petréleo, debido
a que se logra productos derivados con baja cantidad de impurezas al ser
tratadas con H2 y un catalizador. Siendo el contaminante de mayor inconveniente
el azufre y sus diferentes formas, sin dejar atras el nitrégeno y vanadio

contaminantes del catalizador.*

Este proceso quimico catalitico requiere adecuadas condiciones de temperatura
y presion (altas), con el objeto de romper enlaces de carbono —azufre y la
conversion se efectia en un reactor en el cual interviene un catalizador e
hidrogeno que trata y satura la fraccion de petréleo que ingresa, para obtener
hidrocarburos no azufrados y acido sulfhidrico, resultantes que dependeran de
la composicion del petréleo, tipo de azufre presentes, selectividad y actividad del
catalizador utilizado, condiciones de reaccion y disefo del proceso. Al ser el H2S
un inhibidor de reacciones de HDS debe ser continuamente removido y

envenena el catalizador. ®

4 Muhammad, S. R. (2013). Hydrodesulfurization of diésel oil. (Proyecto de titulacion previo a la
obtencion del titulo de Ingeniero Quimico). University of the Punjab, Lahore, Pakistan.

5 Ancheyta, J., Betancourt, G., Marroquin, G., Centeno, G., Mufioz, J.A.D., Alonso, F. (2010).
Process for the catalytic hydrotreatment of heavy hydrocarbons of petroleum. New York. USA:
CRC press, Taylor & Francis Group.
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Combustibé + Azufre + H, catalizado - CompuestosNo azufrados + H,S [2.1]

« temperatuia

El proceso de hidrodesulfuracion se realiza a 320 °C y presion de 40 Kg/cm?. El
catalizador sélido esta compuesto por gg-alumina. Hz es un recurso caro y que
debe ser de alta pureza para que sea utilizado en procesos de
hidrodesulfuracién. La disponibilidad de hidrégeno influye directamente en el
beneficio econémico, debido a que determinara la capacidad de produccién de
combustibles. El Hz al no poder almacenarse debera operar con exceso del
mismo puesto que un déficit influye gravemente en la degradacién de la actividad

de los catalizadores en el reactor y en su vida util.

Razones para la seleccién del proceso HDS:

e Es el mas usado en las refinerias actualmente debido a que a partir de este
proceso se cuenta con fracciones de petréleo con una menor cantidad de
impurezas.

e Procesamiento de crudos pesados con alto contenido de azufre.

e EI muy bajo contenido de azufre requerido en la materia prima para el
reformado catalitico y para cumplir con los estandares ambientales sélo
pueden ser alcanzados por el proceso HDS, ya que reduce el contenido de
azufre en el diésel de 0,7 % S a 0,05% S y en un futuro a 0,005%S.6

e Coadyuva en la economia del proceso de HDS, debido a que el hidrégeno

esta disponible en las refinerias y en los procesos de reformado catalitico.”

2.3 DESCRIPCION DEL PROCESO DE HIDRODESULFURACION

Las unidades de hidrodesulfuracion constan de una secciéon de reaccion y una

seccion de fraccionamiento de productos. 8

6 EPPETROECUADOR (2015).Co-Director del Proyecto E. Jiménez. Junio 2015.

7 Muhammad, S. R. (2013). Hydrodesulfurization of diésel oil. (Proyecto de titulacion previo a la
obtencion del titulo de Ingeniero Quimico). University of the Punjab, Lahore, Pakistan.

8 Ancheyta,J. (2013). Modeling of processes and reactors for upgrading of heavy petroleum. (1ra.
Ed.). New York. USA: CRC press, Taylor & Francis group.
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2.3.1 Seccion de reaccion

Alimentacion de diésel
El diésel proveniente de la destilacion atmosférica llega a un tanque de carga
pasa a través de filtros para la remocion de particulas a fin de evitar

taponamientos en el tope reactor.°

Posteriormente la corriente de alimentacion pasa a una bomba donde se

aumentara la presion y se mezclara con la corriente de hidrogeno.

Alimentacion de los intercambiadores de calor
La mezcla hidrégeno-diésel es precalentada en intercambiadores de calor, antes
de entrar al calentador. La temperatura a la que se encontrara el calentador es

alrededor de 325 °C, condicidon adecuada para la entrada al reactor.

Sistema de obtencion del hidrégeno
Como la presion del reactor puede ser mayor a 70 Kg/cm? (6864,6 kPa), el gas

de reciclo se comprime antes de ingresar en el sistema.!

En compresores multi-etapas, el gas proveniente de la primera etapa debe ser

enfriado alrededor de 50 °C antes de entrar a la segunda etapa.

Sistema de reciclado de hidrégeno
Después de separar las fases liquido-gas en el separador de alta presion, el gas
se enfria y se condensa parcialmente previo al ingreso a absorbedor de sulfuros

de hidrogeno.'?

Posterior a la descarga del compresor de reciclaje, una parte del gas reciclado
se bifurcara de la corriente principal para su uso como gas de enfriamiento entre
los lechos de catalizador del reactor. La mayor porcién del gas limpio se recircula
a la seccion del reactor.

0 Ancheyta,J. (2013). Modeling of processes and reactors for upgrading of heavy petroleum.
(1ra. Ed.). New York. USA: CRC press, Taylor & Francis group.

" Lépez-Garcia, C., Hudebine, D., Schweitzer, J.-M., Verstraete, J.J., Ferré, D. (2010). In depth
modeling of gasoil hydrotreating: From feedstock reconstruction to reactor stability analysis.
(1ra.Ed.). Elsevier B.V.

2 Muhammad, S. R. (2013). Hydrodesulfurization of diésel oil. (Proyecto de titulacién previo a la
obtencién del titulo de Ingeniero Quimico). University of the Punjab, Lahore, Pakistan.
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El caudal de gas de reciclo se calcula mediante la ecuacion siguiente:

(% VIV)= caudal.de gas c.ie recicl_o* pureza 2.2]
alimentacionde diesel

Donde:
(% V/V): relacion de gas de reciclo de hidrégeno™

Limpieza del gas de reciclado
La corriente del gas contiene H2S, el cual reduce la presion parcial y suprime la
actividad del catalizador; por tal motivo el lavador de aminas de gas reciclado es

especifico cuando el gas reciclado sea mayor al 3% en volumen de H2S.

En la unidad de lavado, la temperatura de la amina' se mantiene en 5 °C por
encima de la temperatura del gas. La amina y el gas que fluye por la torre para
entrar en contacto a través de las bandejas donde se consigue la mezcla intima,
siendo el H2S absorbido por la amina. La amina es enviada a la unidad de
regeneracion de aminas mientras que el gas reciclado libre de amina es dirigido

al compresor de gas reciclado.’®

Reactor

Una vez que la alimentacion ha sido calentada a la temperatura deseada, entra
al reactor y desciende a través del lecho del catalizador donde ocurren varias
reacciones exotérmicas con incremento de temperatura. El nUmero de lechos de

catalizador dependeran del calor de reaccion y de la capacidad del reactor.

3 Yris, Gonzalez, K. T. (2011). Modelado cinético de petréleo y agrupamiento; Enfoque:
Caracterizacion del gasoleo en un proceso de hidrotratamiento. (Tesis Doctoral). Universidad
Politécnica de Madrid. Espafia.

4 Las aminas son compuestos organicos, derivados del amoniaco y resultan de la sustitucion de
uno o varios de los hidrégenos de la molécula de amoniaco por otros sustituyentes o radicales.
(Recuperado de https://prezi.com/.../las-aminas-son-compuestos-quimicos-organicos)

5 Muhammad, S. R. (2013). Hydrodesulfurization of diésel oil. (Proyecto de titulacion previo a la
obtencién del titulo de Ingeniero Quimico). University of the Punjab, Lahore, Pakistan.
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Figura 2.2 Vista interna de un reactor de hidrodesulfuracion'¢

En algunas situaciones el calor de la reaccion sera mayor a la temperatura de
disefio, si esto sucede la reaccién podria ser inestable; por lo tanto un gas de
reciclado frio estara a una temperatura entre los 40-66 °C. La reaccidén que rige

este proceso es:
diésel +4Hz = diésel desulfurado + H2S [2.3]

Enfriamiento de efluentes del reactor

Debido a las reacciones exotérmicas que se forman en el reactor, la temperatura
del efluente sera mayor que la temperatura de la corriente de alimentacion del
reactor. El calor de reaccion, asi como gran parte del calor contenido de la
alimentacion del reactor se recupera en intercambiadores de calor. Ademas el
efluente del reactor puede ser usado para precalentar el gas reciclado, separador

de alimentacion y para generar vapor.

Lavado con agua de los efluentes reactor !’

El enfriamiento final del efluente del reactor se realiza en un enfriador. El
contenido de azufre y nitrégeno en la alimentacion son convertidos en sulfuros
de hidrégeno (H2S) y amonio (NH3) en el reactor, estos dos productos de la
reaccidbn se combinan para formar sales de amonio, las cuales pueden

solidificarse y precipitar a medida que se enfria el efluente del reactor.

6 Muhammad, S. R. (2013). Hydrodesulfurization of diésel oil. (Proyecto de titulacion previo a la
obtencion del titulo de Ingeniero Quimico). University of the Punjab, Lahore, Pakistan.

7 Sadighi, S., Arshad , A., Rashidzadeh, M. (2010). 4-Lump Kinetic model for vacuum gas oil
hydrocracker involving hydrogen consumption. Kor. J.Chem. Inglaterra.
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Separacion liquido-gas '8
Usualmente un separador es utilizado para separar y remover individualmente
gas, agua e hidrocarburo liquido, especificado para unidades de operacion sobre

35 Kg/cm? (3432,3 kPa). El agua es enviada a la unidad de aguas residuales.

El gas separado rico en hidrogeno es re-comprimido y retornado a la seccion del

reactor.

Purificacion del hidrégeno

Un incremento de la pureza del gas reciclado disminuira la desactivacion del
catalizador durante el proceso. Esto dependera de la materia prima y del disefio
de la unidad; medida adicional a tomar en cuenta para incrementar la pureza del

hidrégeno.

2.3.2 Seccion de recuperacion de producto "

En esta seccidon mediante una torre agotadora se separa el diésel desulfurado y
el gas amargo (acido sulfhidrico, H2 e hidrocarburos ligeros). El producto que se
queda en fondo de esta torre, tendra una menor composicion de azufre y pasara
a un despojador o stripper, para obtener el diésel desulfurado y gasolinas
amargas. El gas amargo sera enviado a un absorbedor de aminas a fin de

remover el acido sulfhidrico.

2.4 EQUIPOS DE LA UNIDAD DE HDS

Entre los equipos mayores encontramos: horno, reactor, separador, despojador
o stripper y la torre de absorcion con aminas; mientras que en los equipos
auxiliares estan?': bombas, intercambiador de calor y el enfriador. Para un mejor
entendimiento de estos equipos se realiza a continuacion una explicacion de los

mismos:

8 Ancheyta,J. (2013). Modeling of processes and reactors for upgrading of heavy petroleum.
(1ra. Ed.). New York. USA: CRC press, Taylor & Francis group.

9 Muhammad, S. R. (2013). Hydrodesulfurization of diésel oil. University of the Punjab, Lahore,
Pakistan.

20 Caballero, L. (2012). “Planta de Hidrodesulfuracion para reducir la cantidad de compuestos
azufrados presentes en crudo pesado”. Venezuela: Institucional.

21 Vire, Sanchez, C.M. (2006). Elaboracion del proceso de fabricacion de un intercambiador de
calor para la planta de gas del complejo industrial Shushufindi. (Proyecto de titulacion previo a la
obtencion del titulo de Ingeniero Mecanico). Escuela Politécnica Nacional, Quito, Ecuador.
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24.1 HORNO

Un horno de refineria también llamado calentador es un recinto cerrado dentro
del cual ocurre una transferencia de calor a cualquier cuerpo y/o sustancia que
pasa a través de un serpentin de tubos. De manera que para conseguir un
maximo rendimiento hay que elevar la temperatura del material de partida
(diésel) previo al ingreso al reactor, y esto se consigue con el calentador de fuego
directo que de acuerdo a su disefio incrementa la temperatura del fluido a un

valor especifico.

El proceso de transferencia de calor se realiza por radiacion y conveccién. La
zona de radiacién se lleva a cabo dentro de la camara de combustién y es
cercana a los quemadores alcanzando entre el 60-70% del calor total en el horno;
mientras que la zona de conveccion se encuentra por encima de la seccién de
irradiacion de calor y la transmision de calor se produce por gases calientes
productos de la combustion, por lo que los tubos no estan expuestos

directamente a la llama. 22

Figura 2.3. Zona de radiacion térmica directa

La transferencia de calor en un horno se calcula por la ecuacion de balance de

energia: 23 %

qurrinistrado = Qabsorbido + Qperdido [24]

22 Caballero, L. (2012). Planta de Hidrodesulfuraciéon para reducir la cantidad de compuestos
azufrados presentes en crudo pesado. Venezuela: Institucional.

28 Muhammad, S. R. (2013). Hydrodesulfurization of diésel oil. (Proyecto de titulacién previo a la
obtencion del titulo de Ingeniero Quimico). University of the Punjab, Lahore, Pakistan.

24 \/ire, Sanchez, C.M. (2006). Elaboracion del proceso de fabricacion de un intercambiador de
calor para la planta de gas del complejo industrial Shushufindi. (Proyecto de titulacion previo a la
obtencion del titulo de Ingeniero Mecanico). Escuela Politécnica Nacional, Quito, Ecuador.
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Figura 2.4 Balance de energia en un horno
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En la figura anterior se puede observar que las pérdidas de energia son a través

de las paredes del horno y la chimenea, de manera que mientras menor sea la

diferencia entre el calor suministrado y el calor absorbido, hablamos de un

proceso eficiente debido a que hay menor calor perdido.?®

2.4.1.1 Clasificacion de los hornos

¢ Por la configuracion estructural: hornos de cabina y hornos cilindricos.

e Configuracién o arreglo del serpentin de tubos de la seccion radiante: vertical,

horizontal, helicoidal y en arco.

e Forma o arreglo de los quemadores: quemador de techo, quemador de piso y

guemador lateral o de pared.

e Por su funcién: Calentar o vaporizar la carga (unidad de crudo), suministrar

calor de reaccién (reformado) y llevar la carga a una temperatura elevada

(cracking).

25 Muhammad, S. R. (2013). Hydrodesulfurization of diésel oil. (Proyecto de titulacién previo a la

obtencion del titulo de Ingeniero Quimico). University of the Punjab, Lahore, Pakistan.

26 Acosta, L. (2011). Descripcién y evaluacion para la obtencion de diésel premium mediante el
proceso de hidrodesulfuracion (hds) en la Refineria Estatal de Esmeraldas. (Proyecto previo a la
obtencion del titulo de Tecndlogo en petrdleos). Universidad Tecnoldgica Equinoccial. Quito.

Ecuador.
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Tabla 2.1 Especificacion de hornos de proceso de refinacion

Flux radiante Velocidad Masica AP del proceso Metalurgia del
Proceso serpentin
Btu/h-ft? Ib/sec-ft2 psi P

Crudo 10000 200 min 150 5Cro9Cr
vacio 8000 250 min 75 5Cro9Cr

) ) 350 min
V k 7000- 250-

isbreaking 000-8000 (56 fos petroleo frio) 50-300 9 Cr

. 400 min

Cok 9000 300 9 Ci

oKing (6 fps petroleo frio) '
Platforming Semi-Regn 10000 40-50 7 2-1/4 Cr

) 10000 SFU

Platforming CCR 15000 DEU 23-35 3 por celda 9 Cr
Reboiler 10000 150-300 50 C.S.
Aceite Caliente 10000 400-600 65 C.S.
Hidrotratamiento Nafta 10000 70-180 50 9 Cr
Hidrotratamiento Nafta 10000 70-180 50 347
con craqueo
Hidrotratamiento de 10000 150-250 50 347 H SS
kerosene
Hidrotratamiento de Diesel 10000 150-250 50 347 H SS
Hidrocraqueo de Gas 13000 50-80 30-50 347 H SS
I'?éﬂ:ggraq”e" de Gas y 15000 180-300 50-80 347 H SS

(Palacios,2011,p. 8)

Entre las condiciones de operacién se tiene la temperatura 364 °C a una presion

de 1 atm.

2.4.1.2 Problemas frecuentes en hornos de proceso %’

e Ensuciamiento en hornos por acumulacion de cenizas en la superficie de
los tubos de zona radiante y zona convectiva.

e Corrosion en hornos: corrosién por alta temperatura, corrosion por
cenizas fundidas, corrosién por bajas temperaturas.

e Otros problemas: velocidad masica adecuada, sobre combustién en zona

convectiva.

27 Medina, Lépez, J.C., Taco, Tercero, J.H. (2012). Disefio y construccion de un horno de cubilote
con aire precalentado para fines didacticos. (Proyecto de titulacion previo a la obtencion del titulo
de Ingeniero Mecanico). Escuela Politécnica Nacional, Quito, Ecuador.
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242 REACTOR 8%

Unidad procesadora disefiada, en el que se produce una o varias reacciones
quimicas. Este recipiente cerrado dispone de lineas de entrada y salida de

sustancias quimicas.

2.4.2.1 Funciones principales
e Asegurar el tipo de contacto o modo de fluir de los reactantes en el interior
del tanque, para conseguir la mezcla deseada de las fases presentes.
e Lograr el tiempo de contacto suficiente entre los fluidos y el catalizador.
e Permitir una reaccion en la velocidad y grado deseado de acuerdo a las

condiciones de presion, temperatura y composicion.

2.4.2.2 Ecuacion de rendimiento (Balance de masa y energia)3’
Expresion matematica que relaciona la salida y la entrada de un reactor quimico,

de acuerdo a la cinética y modelos de contacto.

Donde los modelos de contacto, se refieren a como los materiales circulan y se
contactan unos con otros en el interior del reactor, asi también del tiempo
necesario para mezclarse, condiciones y caracteristicas de la incorporaciéon de
material. Mientras que la cinética esta enfocado al equilibrio en el interior del
reactor y la velocidad de la reaccién quimica; factores condicionados por la

transferencia (balance) de materia y energia.

El balance de masas esta dado por la relacion:
ENTRA — SALE + GENERA — DESAPARECE = ACUMULA [2.5]

El balance de energia esta dado por la relacion:
ENTRA —SALE += GENERA + TRANSMITE = ACUMULA [2.6]

28 Muhammad, S. R. (2013). Hydrodesulfurization of diésel oil. (Proyecto de titulacién previo a la
obtencion del titulo de Ingeniero Quimico). University of the Punjab, Lahore, Pakistan.

29 Ancheyta,J. (2013). Modeling of processes and reactors for upgrading of heavy petroleum.
(1ra. Ed.). New York. USA: CRC press, Taylor & Francis group.

%0 Muhammad, S. R. (2013). Hydrodesulfurization of diésel oil. (Proyecto de titulacion previo a la
obtencion del titulo de Ingeniero Quimico). University of the Punjab, Lahore, Pakistan.
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2.4.2.3 Reactores para hidrodesulfuracion 3!

El principal problema de los crudos pesados es su alto contenido de azufre y
especificamente para el pais al no contar con refinerias que procesen este tipo
de crudo y posteriores derivados con alto peso molecular, dadas las grandes
reservas en la actualidad, y aun mas que el proceso de refinacion implica la
incorporacion de unidades de hidrodesulfuracion que involucra condiciones de
operacion mas severas. Por lo que en la destilacion atmosférica al ser el primer
paso de refinacién no se obtiene productos terminados por la gran cantidad de

impurezas y bajo numero de cetano en el caso del diésel.

La hidrodesulfuracion es muy compleja, por la eliminacién de un alto contenido
de impurezas y condiciones de operacion moderadas y severas. La eliminacion
de estos residuos son influenciados por el método de alimentacion diésel e
hidrogeno, la cama del catalizador, disefio y seleccion del reactor y forma de

operacion. 32 33

Usualmente dos tipos de reactores son empleados para la hidrodesulfuracion de
diésel:

e Reactores de hidrodesulfuracion operan en camas fijas (FBR- fixed bed).

e Reactores de lechos ebullentes (EBR).

2.4.2.3.1 Reactor tipo trickle-bed o reactor de goteo de carga continua34
El término trikle-bed es usado para hablar de un reactor en el cual la fase liquida
constituye la fase dispersa y fluye en sentido descendente en forma de pelicula

sobre el catalizador, mientras que el gas es la fase continua.®® Opera bajo

31 Ancheyta,J. (2013). Modeling of processes and reactors for upgrading of heavy petroleum.
(1ra. Ed.). New York. USA: CRC press, Taylor & Francis group.

32 Alvarez, A., Ancheyta, J., Centeno, G., Marroquin, G. (2011). A modeling study on the effect of
reactor configuration on the cycle length of heavy oil fixed-bed hydroprocessing. Fuel.

33 what-when-how (2015). Description of Reactors (Petroleum Refining). Recuperado de
http://what-when-how.com/petroleum-refining/description-of-reactors-petroleum-refining/

34 Ancheyta,J. (2013). Modeling of processes and reactors for upgrading of heavy petroleum.
(1ra. Ed.). New York. USA: CRC press, Taylor & Francis group.

35 Mederos, F., Elizalde, I., Ancheyta, J. (2009). Steady-state and dynamic reactor models for
hydrotreatment of oil fractions: a review. Catal. Rev. Sci. Eng.
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condiciones cercanas al flujo piston y perfecto mojado de catalizador,

permitiendo alcanzar altas conversiones.

La reaccién HDS es exotérmica y la temperatura se incrementa desde la entrada
hasta la salida de cada lecho de catalizador.® El primer lecho de catalizador es
envenenado con vanadio y niquel, requiriéndose de esta manera un aumento de

la temperatura durante el proceso.%”

Para la regeneracion del catalizador, el reactor se abre y se inspecciona, para
reemplazar por catalizador fresco. Este tipo de reactor puede ser usado para
fracciones pesadas o residuos de HDS, las cuales deben someterse a un
desalado electrostatico.®® 39 Con reactores de cama fija el equilibrio es alcanzado
entre la velocidad de reaccion y la caida de presion a través del lecho de

catalizador.
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Catalyst
Figure 2.5 Example of trickle bed reactor
(https://processdesign.mccormick.northwestern.edu/index.php/Reactors,2012)

La caida de presion es menor lo que reduce los costos asociados al bombeo y
la variacion de la presidn de los reactantes gaseosos. La reaccion es netamente

exotérmica, por lo que el hidrégeno es introducido en las camas como un

36 Muhammad, S. R. (2013). Hydrodesulfurization of diesel oil. (Proyecto de titulacién previo a la
obtencion del titulo de Ingeniero Quimico). University of the Punjab, Lahore, Pakistan..

37 Alvarez, A., Ancheyta, J., Centeno, G., Marroquin, G. (2011). A modeling study on the effect of
reactor configuration on the cycle length of heavy oil fixed-bed hydroprocessing. Fuel.

38 Alvarez, A., Ancheyta, J., Centeno, G., Marroquin, G. (2011). A modeling study on the effect of
reactor configuration on the cycle length of heavy oil fixed-bed hydroprocessing. Fuel.

39 Ancheyta,J. (2013). Modeling of processes and reactors for upgrading of heavy petroleum.
(1ra. Ed.). New York. USA: CRC press, Taylor & Francis group.
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enfriador en donde cumple las funciones: controlar la temperatura de reaccion y

mejorar la distribucion en las camas del reactor.

Este tipo de flujo aparece a bajas velocidades tanto para la fase liquida, que
gotea mojando todo el catalizador, como para la gaseosa (0,01-0,3 cm/s para el
liquido y 2-45 cm/s para el gas en plantas piloto, 0,1-2,0 cm/s para el liquido y
15-45 cm/s para el gas en reactores comerciales). El flujo de una de las fases no
se ve significativamente afectada por el flujo de la otra. Por otra parte, la zona de

interaccion de ambas fases es pequefia. 4°

Imagen real fase liquido
dimamico

ESCCION
Seca

Figura 2.6 Esquematica del tipo de flujo presente en el reactor trickle —bed
Ventajas:

e Se pueden alcanzar altas conversiones porque el comportamiento del gas
y del liquido se aproximan bastante al flujo piston.

e El liquido fluye como una pelicula, ofreciendo una resistencia muy
pequefa a la difusion del gas en la superficie del catalizador.

e Lainundacion no es un problema.

e La caida de presion es mas baja que en un reactor de flujo ascendente
contracorriente, permitiendo mantener una presion parcial uniforme del
reactante en toda la longitud del reactor.

e Si el aumento de temperatura es significante, puede ser controlado al
reciclar el producto liquido o por la adicion de enfriadores al lado del

reactor.

40 Ancheyta,J. (2013). Modeling of processes and reactors for upgrading of heavy petroleum.
(1ra. Ed.). New York. USA: CRC press, Taylor & Francis group.
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Podria ser operado parcial o completamente como un reactor de fase
vapor.

Minimiza el costo de energia asociado con la vaporizacion del reactante.
Operacion continua.

La relacion de liquido a sdlido es pequefia, minimizando las reacciones
secundarias homogéneas.

Flexibilidad de operacién a altas presiones y temperaturas.

Desventajas: 4!

Acumulacién gradual de metales por procesamiento de crudo pesado,
bloqueando gradualmente las camas de catalizadores.

Bajos factores de efectividad y coeficientes de transferencia de masa
liquido-gas.

Mojado del catalizador incompleto y cambios en la distribucion del gas y
liquido, llevan a la dificultad del escalado del reactor.

Bajos flujos de liquido, traen como consecuencias una mala distribucion

del flujo: como canalizacién, by-pass y mojado incompleto del catalizador.

2.4.2.3.2 Reactor de lecho ebullente

Ebullated-Bed Reactor

Figura 2.7 Reactor lecho ebullente
(The Hydrotreating Process-Part 1)

41 Mederos, F., Elizalde, |., Ancheyta, J. (2009). Steady-state and dynamic reactor models for
hydrotreatment of oil fractions: a review. Catal. Rev. Sci. Eng.
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Las particulas de catalizador son mantenidas en un mezclado completo y durante
el proceso puede cargarse y retirarse catalizador para lograr una actividad

uniforme del catalizador asi como la calidad constante del producto.

Entre las caracteristicas mas importantes de operacién estan las siguientes:
Carga: crudo pesado, residuo de vacio y mezclas gasoleo-residuo, temperatura
de operacién entre 371 a 454 °C, presion maxima de operacion 200 atm.,
velocidad espacial de catalizador de 0,066 a 0,726 bl/dia/Kg de catalizador fresco
y una velocidad superficial de gas reducida de 0,061 a 0,091 m/s en cada reactor,
para lograr un mayor porcentaje de volumen de liquido y una retencion de gas

reducida en cada reactor.4?

Ventajas: 43 44
e Modos de operacion flexibles (altas y bajas conversiones)
e Actividad constante del catalizador
e Buena transferencia de calor
e capacidad de retirar o afadir el catalizador al reactor sin necesidad de
interrumpir la operacion para mantener la actividad del catalizador.
e Caidas de presion bajas
e Las fracciones pesadas del crudo, el hidrogeno y las particulas de

catalizador estan en contacto y en movimiento constante.

Desventajas:
¢ Ausencia de flujo de piston, que es cinéticamente mas favorable que un
régimen de buen mezclado. Esto puede ser parcialmente mejorado con la

introduccion de varios reactores FBR en serie

42 Vallejo, Pérez, M. J. (2014). Disefio de una planta de recuperacion de platino a partir de un
catalizador que fue utilizado en la unidad de continuous catalytic reforming (CCR). (Proyecto de
titulacion previo a la obtencién del titulo de Ingeniero Quimico). Escuela Politécnica Nacional,
Quito, Ecuador.

43 Vallejo, Pérez, M. J. (2014). Disefio de una planta de recuperacion de platino a partir de un
catalizador que fue utilizado en la unidad de continuous catalytic reforming (CCR). (Proyecto de
titulacion previo a la obtencién del titulo de Ingeniero Quimico). Escuela Politécnica Nacional,
Quito, Ecuador.

44 Ancheyta,J. (2013). Modeling of processes and reactors for upgrading of heavy petroleum.
(1ra. Ed.). New York. USA: CRC press, Taylor & Francis group.



33

e Al desarrollar zonas de estancamiento se requiere un monitoreo
constante.

e El pequeino tamafio de particula del catalizador y el bajo sostenimiento de
catalizador (mayor cantidad de huecos), requiere altos volumenes que el
reactor de cama fija.

e Formacioén de sedimentos

e Son reactores a gran escala y el disefio tiene mas dificultad que otros
reactores, debido a que se requiere de mucha informacion: composicion
de la alimentacién, fendbmenos hidrodinamicos, propiedades de los
catalizadores, entre otras.

e Se produce un desgaste y erosién del catalizador, lo que significa que el

catalizador tiene que ser mecanicamente estable y resistente al desgaste.

24233 Factores que inciden en la eleccion del tipo de reactor #°

Cuando se hace una seleccion preliminar del tipo de reactor, debe estar
establecida la cinética de la reaccion y su afectacién por las variables principales
del proceso, asi también deben estar determinadas las condiciones 6ptimas de

operacion.

En el disefio de un reactor, las consideraciones mas significativas son: el costo
y el beneficio. Asi pues los criterios de seleccién deben reducir los costos al
minimo o incrementar el beneficio al maximo. Estos criterios se determinan

mediante factores técnicos, econémicos y sociales.

Los factores técnicos dependen de factores quimicos y fisicos del proceso; los
factores econdmicos abarcan la inversion del capital y los costos de operacién y
los factores sociales corresponden por ejemplo: la seguridad y bienestar de los
trabajadores y efectos adversos al medio ambiente como consecuencia del

funcionamiento del equipo.*®

45 Ancheyta,J. (2013). Modeling of processes and reactors for upgrading of heavy petroleum.
(1ra. Ed.). New York. USA: CRC press, Taylor & Francis group.

46 Vallejo, Pérez, M. J. (2014). Disefio de una planta de recuperacion de platino a partir de un
catalizador que fue utilizado en la unidad de continuous catalytic reforming (CCR). (Proyecto de
titulacion previo a la obtencién del titulo de Ingeniero Quimico). Escuela Politécnica Nacional,
Quito, Ecuador.



34

Finalmente la seleccion del tipo de reactor se realizara en base al numero y fases

presentes, asi como los datos que se indican a continuacion:

e Las condiciones de reaccién, determinar la temperatura, presion, caudales,
catalizadores, tiempos de reaccion, conversiones y rendimientos, etc.

e EIl calor de reaccién, conocer el calor desprendido o absorbido por la
reaccion.

e Agitacion y mezcla de reaccion, de acuerdo a la necesidad.

e El material de construccion del reactor y del equipo auxiliar: importante

conocer el poder corrosivo de la masa reaccionante.*’

2.4.3 SEPARADOR “8

Equipos utilizados para separar mezclas de liquido-gas, provenientes del reactor
de la unidad de hidrodesulfuracién. En este tipo de proceso se usan los
separadores calientes de alta presiéon HHPS y separadores frios de alta presion
CCHPS. Estos separadores manejan productos diferentes debido a que estan
dispuestos en serie; HHPS procesa los hidrocarburos que salen del reactor
previo al paso por un intercambiador de calor y el separador frio de alta presion

procesa los gases ricos en acido sulfhidrico que salen del HHPS. 49

HACIA EL COMPRESOR
DE GAS DE RECICLAJE

SEPARADOR FRIO DE ALTA PRESION

HACIA TORRE DE FRAC-
CIONAMIENTO

Figura 2.8 Separador frio de alta presion y recipiente de expansion de aguas acidas

(Emerson process, 2015, p.1)

47 Ancheyta,J. (2013). Modeling of processes and reactors for upgrading of heavy petroleum.
(1ra. Ed.). New York. USA: CRC press, Taylor & Francis group.

48 Garzon, Pefa, N. (2011). Separadores de la industria Petrolera. Recuperado de:
https://es.scribd.com/doc/91985276/Separadores-de-la-industria-petrolera. (Febrero, 2015).

49 Emerson. (2013). Soluciones de descenso de separadores (HHPS y CHPS) de Fisher.
Recuperado de http://www.documentation.emersonprocess.com/groups/ public/documents/
brochures/ d351238x0e2.pdf.
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Una de las ventajas del separador de alta presién caliente es que puede
mantener presiones constantes y trabajar por periodos prolongados a altas
temperaturas.

Estos separadores tienen incorporados dos valvulas de descenso que controlan
el nivel en el interior del recipiente garantizando una separacion correcta de las
fases. Debido a varios elementos que entran junto con los gases y el catalizador

arrastrados, estas valvulas estan expuestas a diversos desafios:

¢ Dimensionamiento especial por la vaporizacion y desprendimiento de
gases.

e Vibracién por el desprendimiento de gases arrastrados.

e Erosion, cavitacion y catalizador arrastrado.

e Altas presiones y temperaturas (12000-23000 kPa) (200-450 ° C)

e Fluido potencialmente corrosivo, con particulas y H2S. %

Se debe decidir si utilizar un separador caliente de alta presion adicional al
separador frio de alta presion o solo un CHPS. El HHPS opera a temperaturas
260 a 288 °C por tanto los vapores pueden utilizarse para calentar gas de reciclo

y el separador de frio liquido.

2.4.4 STRIPPERS (DESORBEDOR O DESPOJADOR)

Un stripper es basicamente una despojadora cuya funcién es la de separar la
fase gaseosa de la parte liquida. El efluente liquido proveniente del separador

de alta presion se alimenta al stripper.

Para la separaciéon de componentes livianos del diésel, se utilizan despojadores
o “stripping tower” que consisten en pequenas columnas de cuatro a cero platos
generalmente del tipo valvula. Cada plato de la columna despojadora tiende a
recoger liquido (diésel), donde una parte del producto puede condensarse

teniendo un punto de ebullicibn mas bajo que el total del liquido del plato,

5% Garzon, Pefia, N. (2011). Separadores de la industria Petrolera. Recuperado de:
https://es.scribd.com/doc/91985276/Separadores-de-la-industria-petrolera. (Febrero, 2015).
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entonces el liquido se saca de un plato dado de la columna principal y se manda

a una columna complementaria lateral. 5! %2

La alimentacion de diésel entra sobre el primer plato de cabeza, al mismo tiempo

que el vapor es alimentado desde el fondo de la columna.

El vapor entra en contacto con el diésel provocando una re-vaporacion de los
compuestos ligeros; los cortes ligeros y el H2S se unen en la cabeza del
despojador y se envia al absorbedor de aminas. El diésel a ser enfriado sale por
el fondo para ingresar a un secador de vacio con el fin de remover agua.
Finalmente esta corriente es el Diésel desulfurado con concentracion de 50 ppm

de azufre.

Al incrementarse la cantidad de vapor aumenta el punto de inflamacién, asi como
el punto de ebullicion final del diésel. El vapor usado en la columna despojadora
sale por la parte superior para posteriormente ser condensado y separado por

decantacion.

Las condiciones de operacion aproximadas de un despojador son: presion 17
atm (1722,53 kPa), temperatura 204,4 °C y la cantidad de vapor tedrica 10 Ib/bbl

de producto no desorbido.

2.4.5 TORRE DE ABSORCION CON AMINAS
La absorcion es aprovechada para retirar los contaminantes gaseosos de una
corriente de gas saliente de un proceso, estos contaminantes pueden ser dioxido

de azufre, sulfuro de hidrogeno para el proceso de interés.

El Proceso de tratamiento de gas amargo con aminas consiste en la reduccion o

eliminacién de compuestos altamente corrosivos o contaminantes como el H2S

51 Marafi, A., Stanislaus, A., Furimsky, E. (2010). Kinetics and modeling of petroleum residues
hydroprocessing. Catal. Rev. Sci. Eng.

52 Romero, Logrofio, I.A. (2012). Estudio de factibilidad técnica para el ahorro energético en el
proceso de refinacion de crudo de la planta universal de la refineria la libertad de EP
Petroecuador. (Proyecto de titulacion previo a la obtencion del titulo de Ingeniero Quimico).
Escuela Politécnica Nacional, Quito, Ecuador.

53 Recuperado de http://es.slideshare.net/erikkitaa200704/absorbedores
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o el CO2. Las aminas % son un recurso para este tipo de procesos debido a su

selectividad, como su viabilidad econdmica.

Este proceso de endulzamiento de gas amargo se efectua cuando las aminas
(por ejemplo la monoetanolamina (MEA), dietanolamina (DEA),
metildietanolamina (MDEA)) se ligan fuertemente a los gases acidos. El gas
acido (gas fuente) es introducido en la torre de absorcion para ponerse en
contacto con una soluciéon de amina pobre, misma que fluye en sentido

descendente.

Los componentes acidos del gas, CO2 y H2S, son absorbidos por la solucién de
amina, mientras que el gas dulce deja la torre absorbedora por la parte de
superior. La solucion de amina rica, obtenida por el fondo, es enviada a un

tanque, donde los hidrocarburos absorbidos se liberan como vapor.

2.4.6 BOMBA CENTRIFUGA 3556
Dispositivos mecanicos que reciben energia mecanica, para transformarla en
energia de presion, incrementando la presion del liquido para su transferencia

hacia un recipiente. %’

El liquido entra por el centro del rodete donde un determinado numero de alabes
dirigen el movimiento del liquido y por efecto de la fuerza centrifuga este es
impulsado hacia el exterior, donde es recogido por el elemento estacionario que

lo conduce hacia el siguiente rodete (siguiente etapa).

5 Las aminas son compuestos quimicos organicos que se consideran como derivados del
amoniaco y resultan de la sustitucion de los hidrogenos de la molécula por los radicales alquilo.
Segun se sustituya uno, dos o tres hidrogenos, las aminas seran primarios, secundarios o
terciarios, respectivamente. (recuperado de http://www.dspace.uce.edu.ec/)

5 Boesen, R. (2010). Investigation and Modelling of Diésel Hydrotreating Reactions. (Tesis
Doctoral). Department of Chemical and Biochemical Engineering, Technical University of
Denmark, Denmark.

5 M. Victor., 1, Passini. (2010). Hidrotratamiento de nafta y diésel en la refineria Bahia Blanca.
Disponible en: http://www.petrotecnia.com.ar/abril10/Sin/Hidrotratamiento.pdf. (Noviembre
2014).

57 Bombas Ideal. (2008). Datos Técnicos de hidraulica: Bombas. Recuperado de:
https://www.bombas-ideal.com/.../LIBRO%20HIDRAULICA%20[D-250112].p. (Febrero, 2015).
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Figura 2.9 Componentes bomba centrifuga
(Arias, 2008, p. 3)

2.4.6.1 Bombas centrifugas multietapas
Las bombas multietapas, quiere decir que tiene tres o0 mas rotores en serie,

donde cada etapa representa un rodete y una carcasa.

Las etapas estan conectadas en serie de modo que la descarga de una etapa
entra en la succion de la etapa siguiente, proporcionando un incremento de
energia en cada etapa y como energia total se suma los incrementos de energia

de todas las etapas.

Figura 2.10 Bomba Multietapa
(http://img.directindustry.es)

Los ejes de la bomba y motor estan ubicados a una misma altura. La bomba no
debe trabajar en seco, necesitando el liquido bombeado como lubricante entre

anillos rozantes y rodete y entre empaquetadura y eje.
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Las bombas horizontales de multiples etapas se limitan generalmente a 12
etapas y tienden a ser 10% menos eficientes que las bombas verticales
multietapas por debajo de 300 gpm y de 3 a 5% menos eficientes entre 300-500
gpm. Asi también tienen los mismos requerimientos de NPSH que las bombas

de una etapa de la misma capacidad.58 %°

2.4.6.2 Influencia del servicio sobre la seleccion del tipo de bomba
La seleccion dependera de:

e El caudal de flujo.

e Requerimientos de cabeza.

e Exigencias de mantenimiento.

e Viscosidad a temperatura de bombeo y ambiente.

e Requerimientos de control de flujo.

La seleccion del estilo particular de construccion, se ve influenciada por:
e Presion de descarga.
e NPSH disponible.
e Temperatura del fluido.
e Restricciones de instalacion y oportunidades (limitaciones de espacio,
montaje en linea, montaje directo de la bomba en un recipiente de

proceso).%0

2.4.7 INTERCAMBIADORES DE CALOR®!
Aparatos que permiten llevar una corriente de fluido a una temperatura
determinada, calentandola o refrigerandola por medio de otro fluido a diferente

temperatura, que estén separados por una superficie metalica o no.

% Bombas Ideal. (2008). Datos Técnicos de hidraulica: Bombas. Recuperado de:
https://www.bombas-ideal.com/.../LIBRO%20HIDRAULICA%20[D-250112].p. (Febrero, 2015).
59 Amaya, A., Chanatasig, D. (2009). Programa de disefio de bombeo hidraulico para la seleccién
de bombas Jet y piston usada en las operaciones de Petroproduccién. ((Proyecto de titulacion
previo a la obtencidon del titulo de Ingeniero en petroleos). Escuela Politécnica Nacional, Quito,
Ecuador).

60 Bombas Ideal. (2008). Datos Técnicos de hidraulica: Bombas. Recuperado de:
https://www.bombas-ideal.com/.../LIBRO%20HIDRAULICA%20[D-250112].p. (Febrero, 2015).
61Costa, J., Cervera, S y F. Cunill. (2010). Curso de ingenieria quimica: introducciéon a los
procesos, las operaciones unitarias y fenomenos de transporte. Recuperado de:
https://books.google.com.ec
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En el proceso de HDS hay dos trenes de intercambio de calor:
e Precalentamiento: alimentacion de diésel hacia el horno intercambia calor
con diésel proveniente del reactor

e Enfriamiento previo al ingreso al separador

2.4.7.1 Factores principales en la eleccion de un intercambiador
e Temperatura de trabajo y estado de los fluidos.
e Presiones de las corrientes y pérdidas de presion admisibles.
e Caudales de los fluidos.
e Ensuciamiento del aparato.
e Efectos corrosivos de los fluidos.

e Espacio para la ubicacion.

2.4.7.2 Intercambiadores de calor de carcasa y tubos®? 63

En el interior, un haz de tubos de diametro pequefio esta dispuesto en forma
paralela al eje del cilindro, donde un fluido circula por el interior del haz de tubos
y un segundo fluido circula por el interior de la carcasa bafando los tubos por el
exterior.

Fluido que circula Fluido gque circula
por los tubos por la carcasa

n
(=
e

Figura 2.11 Intercambiador de calor tipo de carcasa y tubos
(Costa, 2010, p.58)

4

En los extremos de los tubos estan ubicados los cabezales del intercambiador,

forzando al fluido del interior de los tubos a recorrer un camino sinuoso. Para la

62 Pefialoza, J., Urgilés, F. (2009). Disefio y construccion de un intercambiador de calor de tuberia
aletada para el laboratorio de térmicas de la Facultad de Mecanica. (Proyecto de titulacion previo
a la obtencion del titulo de Ingeniero Mecanico). Escuela Superior Politécnica de Chimborazo,
Riobamba, Ecuador).

63 Kreith, F., Manglik, R., Bohn, M. (2012). Principios de transferencia de calor. (Tma.Ed). Santa
Fé, México: Cengage Learning.
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limpieza del intercambiador y su reparacion, los cabezales pueden retirarse con

cierta facilidad.

2.48 TUBERIA

Para el disefio de tuberias y accesorios se necesita saber los compuestos que
estan involucrados en el proceso, debido a que para el caso del hidrégeno al ser
un gas que puede interaccionar con algunos metales, realizar una seleccion de
un material adecuado para el disefio de las tuberias. Acero al carbon es uno de
los metales mas idoneos para la fabricacion de la tuberia de los gases, porque

no interacciona con el hidrégeno ni con los demas gases presentes.

Los sistemas de tuberias para conexion entre tanques y tuberias, debera estar
disenada en funcion de los codigos estandares, reglamentaciones vy

especificaciones aplicables a estos equipos. %

2.49 COMPRESOR %

Equipo dindamico usado para aumentar la presion y desplazar fluidos llamados
compresibles, tal como el hidrogeno. El nivel de presiéon en la aspiracion y
descarga puede estar desde niveles atmosféricos hasta valores muy elevados.
Las presiones de entrada y salida estan relacionadas, dependiendo del tipo de

compresor y su configuracion.

Los compresores se conforman por dos o0 mas impulsores en serie dado que la
carga requerida es muy grande. Es importante mencionar que los compresores

operan adiabaticamente y al 70% de eficiencia.

Los compresores de la unidad HDS que estaran ubicados en la alimentacion al
reactor y recirculacion del hidrégeno por lo general son de tipo centrifugo;
utilizados por su construccién sencilla, altas presiones, operacién en periodos

largos y alto volumen capaz de suministrar hasta el 110% de gas requerido para

64 Echeverria, J., Jiménez,F. (2014). Estudio técnico econémico para mejorar la distribucion de
productos limpios del poliducto Quito-Ambato. (Proyecto de titulacion previo a la obtencion del
titulo de Ingeniero en petréleos). Escuela Politécnica Nacional, Quito, Ecuador.

65 Banyeras, L. (2005). Bombas, ventiladores y compresores. (2da. Ed). Barcelona, Espafia:
Ediciones CEAC.



42

un correcto desarrollo del proceso. La eficiencia de compresiéon esta entre el 70
y 78 %.

La norma APl STD 617 para compresores centrifugos, especifica que las
carcasas tipo barril se deben utilizar para presiones superiores a unas 200 a 250
psig, si el contenido de la mezcla de gases es de 70% o mayor, para evitar

fugas.®®

2.5 VARIABLES DE OPERACION

La severidad de la reaccién de tratamiento con hidrégeno es evaluado en
relacion a la cantidad de hidrocarburo que ingresa al proceso y su conversion
en productos limpios. Las principales variables de operacién (temperatura,
presion, velocidad espacial, relacién H2/diésel y gas de reciclo), naturalmente la

severidad del proceso se incrementa de acuerdo a las propiedades de la

alimentacion.
Tabla 2.2 Condiciones tipicas de procesos®’
., Consumo
T PH2 LHSV H2/diésel de H2
Proceso °C) (MPa) ) (N-m?/m’) e
( (N-m3*/m3)
Nafta 320 1-2 3-8 60 2-10
Kerosene 330 2-3 2-5 80 5-15
Diésel 340 2,5-4 1,5-4 140 20-40
VGO 360 5-9 1-2 210 50-80
Residuo 370-410 8-13 0,2-0,5 >525 100-175

2.5.1 TEMPERATURA DE REACCION®8
Es la variable de proceso mas influyente; la medida y la selectividad de las
reacciones son muy sensibles a las condiciones de este proceso, debido a que

los coeficientes de velocidad incrementan exponencialmente con la reaccion de

66 API. (2014). Axial and Centrifugal Compressors and Expander-compressors. Recuperado de:
https./Awww.api.org » New Refining Publications. (Febrero, 2015).

7 Ancheyta,J. (2013). Modeling of processes and reactors for upgrading of heavy petroleum. (1ra.
Ed.). New York. USA: CRC press, Taylor & Francis group.

68 Muhammad, S. R. (2013). Hydrodesulfurization of diésel oil. University of the Punjab, Lahore,
Pakistan.
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la temperatura. Una alta temperatura de reaccién incrementa el depdsito de
coque en el catalizador, aumenta la tasa de desulfuracién con una alimentacién
constante, y la temperatura de ejecucion es fijada por el disefio del nivel de

desulfuracion, de la velocidad espacial y la presién parcial del hidrogeno.

La temperatura de reaccion depende del estado del catalizador, caudal de carga

de alimentacion y severidad de la reaccion.

DESULFURACION

PARAMETROS CON UNIDADES ARBITRARIAS

Figura 2.12 Efecto de las variables del proceso sobre la desulfuracion
(Cruz, 2010, p.15)

2.5.2 PRESION PARCIAL DE HIDROGENQ® 70

Las unidades de hidrodesulfuracion son operadas generalmente en un rango de
presion de 1000—30000 KPa; son necesarias altas presiones para la reduccion
de formacion de coque en las particulas del catalizador, incrementando la
disponibilidad de hidrégeno en la fase liquida y la conversién, mejorando la
transferencia de calor y manejo de grandes volumenes de gas. La presion parcial
de hidrégeno (PH:) es el producto de la presion total por la pureza del hidrégeno
(mol%) de la corriente de reciclado de gas, en general esta presion favorece el

equilibrio de la hidrogenacién, que a su vez aumenta la saturacién de aromaticos.

69 Ancheyta,J. (2013). Modeling of processes and reactors for upgrading of heavy petroleum.
(1ra. Ed.). New York. USA: CRC press, Taylor & Francis group.

70 Muhammad, S. R. (2013). Hydrodesulfurization of diésel oil. (Proyecto de titulacion previo a la
obtencién del titulo de Ingeniero Quimico). University of the Punjab, Lahore, Pakistan.
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2.5.3 VELOCIDAD ESPACIAL

Es una relacién entre la tasa de alimentacién de diésel y la cantidad de carga del
catalizador en el reactor; indica el volumen en el reactor (considera unicamente
el volumen ocupado por el catalizador) de la alimentacion que puede ser
procesada en una unidad de tiempo. La velocidad espacial puede ser establecida
en base a volumen (LHSV) o en base a peso (WHSV).

Tasa de alimentaci 6n volumétrica total al reactor (m*/h) o

LHSV = (2.7]

Volumen total del catalizador (m*)

Tasa de alimentaci 6n de la masa total al reactor (Kg/h) =

WHSV = _ 5
Volumen total del catalizador (m™)

[2.8]

La severidad del proceso incrementa inversamente a LHSV, un valor bajo de
LHSV indica que menos cantidad de alimentacién esta siendo procesada por
hora. Usualmente la destilacion de HDT es llevada a cabo con un LHSV (> 1).
LHSV es un parametro de disefio preestablecido que determina la cantidad de
catalizador y por lo tanto la capacidad del reactor para una tasa de produccién

requerida.”"

2.54 RELACION H2/DIESEL Y GAS DE RECICLO
Es una medida estandar del volumen de circulacion de hidrégeno a través del
sistema de reaccion con respecto al volumen de la alimentacion, esta definida

por:

H,  Alimentaciontotal de hidrogeno al reactor (Nm®/h) [_]Nm3
- 3

= 29
diesel Alimentacion total de dieselal reactor (m* / h) m [2.9]

El reciclado de gas es requerido para la generacién de un ambiente rico en
hidrogeno dentro del reactor, esto asegura que la presion parcial de hidrogeno
se mantenga en niveles apropiados e incrementando el contacto del hidrogeno

con el catalizador. El gas de reciclo debe mantener la suficiente presion de H2

" Muhammad, S. R. (2013). Hydrodesulfurization of diésel oil. (Proyecto de titulacion previo a la
obtencién del titulo de Ingeniero Quimico). University of the Punjab, Lahore, Pakistan.
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en todos los lechos cataliticos, ademas de controlar la temperatura en cada uno

(quench).”?

2.6 REACCION DE HIDRODESULFURACION (REMOCION DE
AZUFRE)"

La reaccion primaria de hidrodesulfuracion es la remocion de azufre, los
productos de esta reaccidén son los contaminantes de los hidrocarburos libres,
junto con H2S. En esta reaccion el hidrégeno es consumido y hay liberacion de

calor.

e Estas reacciones consumen mas hidrégeno, especificamente si la
alimentacion es rica en compuestos de tiofeno.

e Producen H2S.

e Son exotérmicas.

e En condiciones de operacion son reacciones completas, rapidas con

excepcion de la desulfuracion de los compuestos de tiofeno.

La desulfuracion de los compuestos de tiofenos es mas dificil, consume mas

hidrégeno y es mas exotérmica.”

Mercaptanos

CHs-CH2-CH2-CH2—-SH + H2—™ CH3s - CH2-CH2-CH3 +H2S [2.10]

Sulfuros

CH3s - CH2-S — CH2 - CH3 + 2H2>—> 2CH3s — CH3 +H2S [2.11]
Disulfuros

CH3-CH2—-S —-S -CH2—-CH3+ 2H>—> 2CH3 — CH3s +2H2S [(2.12]

72 Alvarez, A., Ancheyta, J., Centeno, G., Marroquin, G. (2011). A modeling study on the effect of
reactor configuration on the cycle length of heavy oil fixed-bed hydroprocessing. Fuel.

73 Pazmifo, |. (2012). Disefio de una propuesta de mejoramiento de la operacion de la unidad de
Viscorreduccion 1 a través del estudio del destilado medio y del residuo de la fraccionadora TV-
V2 de la Refineria Esmeraldas (RE). ((Proyecto de titulacion previo a la obtencion del titulo de
Ingeniero Quimico). Escuela Politécnica Nacional, Quito, Ecuador.)

7 Muhammad, S. R. (2013). Hydrodesulfurization of diésel oil. University of the Punjab, Lahore,
Pakistan.



46

Sulfuros Ciclicos

+H — (2.13]

Tiofenos

S+ 4H2—> CHs— CHz2— CH2 — CHs +H2S [2.14]

Las reacciones de remocion de nitrégeno, oleofinas, aromaticos y haluros se

forman parte del capitulo IV.

2.7 CATALIZADORES DE HIDRODESULFURACION 7

2.71 CATALIZADOR

Un catalizador es una sustancia quimica, simple o compuesta, que influye en la
velocidad de una reaccién quimica, sin llegar a formar parte de los productos

resultantes de la misma.

La composicion de los catalizadores empleados en refinacion varia dependiendo

del grado de conversion que se requiera alcanzar en las fracciones del petréleo.

Los catalizadores de hidrodesulfuracion mas utilizados comunmente consisten
de oxido de cobalto y 6xido de molibdeno (CoMo) u 6xido de niquel y 6xido de
molibdeno (NiMo) dispersos sobre superficies de soporte de alumina. El
molibdeno es considerado generalmente como el componente activo, y actuando
con cobalto o niquel son promovidos para incrementar la actividad catalitica. Los
catalizadores se fabrican con los metales en estado de 6xido. En estado de
sulfuro (forma activa) se obtienen por la sulfuracion del catalizador, ya sea antes

de usar o con la alimentacion durante proceso.

CoMo es la opcidon mas popular, sin embargo estos catalizadores no permiten

alcanzar los niveles deseados en las fracciones de petréleo. NiMo es a menudo

> Muhammad, S. R. (2013). Hydrodesulfurization of diésel oil. University of the Punjab, Lahore,
Pakistan.
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seleccionado en lugar de CoMo cuando hay una altisima actividad de saturacién
de aromaticos o cuando se requiere remocion de nitrégeno o compuestos mas
refractarios de azufre. Una de las estrategias que se han utilizado para la mejora
de este tipo de catalizadores es adicionar un tercer elemento como aditivo a la
formulacién original, los catalizadores niquel-cobalto-molibdeno (NiCoMo)

ofrecen un equilibrio util a la hidrodesulfuracién. 76

Tabla 2.3 Composiciones tipicas disponibles de catalizadores comerciales’’

CoMo NiMo NiCoMo Niw
Cobalto ( Wt %) 2,5 -— 1,5 ——
Niquel (wt %) -—-- 2,5 2,3 4
Molibdeno (wt %) 10 10 11 -—
Tugsteno (wt %) — — —- 16

(Muhammad, 2013, p.22)

Al probar un catalizador es conveniente considerar los factores que influyen en
su actividad: las condiciones de operacion, la composicion de la carga, la

presencia de productos que afectan las propiedades del catalizador.”®

Tabla 2.4 Propiedades del catalizador

Propiedades Fisicas

Area superficial 210 m%/g
Densidad mésica 0,76 g/cm’
Volumen de poro 0,5 cm’/g

Duracion de ciclo estimado | 2 afos

Vida estimada 6 afos

2.7.2 SOPORTE O PORTADOR

Los sulfuros metalicos estan soportados sobre materiales de area superficial

elevada, que facilita la dispersion del componente activo, lo estabiliza. La

76 Muhammad, S. R. (2013). Hydrodesulfurization of diésel oil. (Proyecto de titulacién previo a la
obtencion del titulo de Ingeniero Quimico). University of the Punjab, Lahore, Pakistan.

7 Ancheyta,J. (2013). Modeling of processes and reactors for upgrading of heavy petroleum.
(1ra. Ed.). New York. USA: CRC press, Taylor & Francis group.

78 Ancheyta,J. (2013). Modeling of processes and reactors for upgrading of heavy petroleum.
(1ra. Ed.). New York. USA: CRC press, Taylor & Francis group.
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interaccion entre el soporte y el catalizador es un area de gran interés, debido a
que el soporte no es totalmente inerte y participa en la catalizacion. En la tabla a
continuacion se indican los las propiedades fisicas de los soportes comunes.

La alumina es el soporte comercial mas utilizado por su estabilidad térmica y sus
propiedades fisicas, quimicas y cataliticas. La variedad mas empleada es la y-
alimina (y -Al2O3). Tiene una superficie especifica moderada (250 m?/g),
estabilidad térmica hasta 900 °C y buena capacidad para formar particulas
mecanicamente estables. El soporte permite que el catalizador mas inaccesible

sea distribuido, dando lugar a una gran fraccién de MoS:2 que es cataliticamente

activa.”®
Tabla 2.5 Propiedades fisicas de soportes comerciales
Superficie especifica | Volumen de poros | Tamafio medio de
Soporte 5 3
m-/g cm>/g poros, nm
Alumina 100-300 0,4-0,5 6-40
Silice 200-600 0,4 3-20
Zeolitas 400-1000 0,5-0,8 0,4-1,8
Carbon activo 500-1500 0,6-0,8 0,6-2

(Izquierdo,2000, p.150)

2.8 ASPEN HYSYS %

Programa interactivo enfocado a la ingenieria de procesos y la simulacién, que
se puede utilizar para solucionar toda clase de problemas relacionados con
procesos quimicos. Este simulador cuenta con una interfaz muy amigable para
el usuario, ademas de permitir el empleo de operadores logicos y herramientas
que facilitan la simulacién de diversos procesos. El paquete termodinamico
utilizado es la ecuacién de Estado de Peng-Robinson, el cual tiene parametros
de interaccion binaria para parejas de hidrocarburos y otros componentes. El
modelo de Peng-Robinson tiene un amplio el rango de aplicabilidad y se puede

utilizar en las predicciones de algunos sistemas no ideales.

7 Pazmifo, |. (2012). Disefio de una propuesta de mejoramiento de la operacion de la unidad de
Viscorreduccion 1 a través del estudio del destilado medio y del residuo de la fraccionadora TV-
V2 de la Refineria Esmeraldas (RE). ((Proyecto de titulacion previo a la obtencion del titulo de
Ingeniero Quimico). Escuela Politécnica Nacional, Quito, Ecuador.)

80 Recuperado de http://www.ecured.cu/index.php/Simuladores_de_Procesos
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2.8.1 PAQUETES TERMODINAMICOS 3!

El paquete de Peng-Robinson (P&R) es un grupo de ecuaciones de estado, con
una buena precision para trabajo con crudo, gas y aplicaciones petroquimicas,
este paquete soporta un amplio rango de condiciones y una gran variedad del

sistema.

El paquete Soave-Redlich-Kwong (SRK), se emplea en la simulacion, debido a
que el reactor de hidrotratamiento opera con varios componentes disponibles en
la biblioteca de Aspen Hysys, siendo necesario una conversion de la lista original
de componentes hipotéticos, que son producto de la caracterizacion del corte de

diésel a partir de datos experimentales.

Las ecuaciones de estado de estos paquetes generan directamente todas las
propiedades de equilibrio y termodinamicas; siendo las ecuaciones de estado de
P&R mas funcionales para la interaccién de varios componentes como: He, Hz,
C0O2, H2S, H20, CH30H, otros. &

2.8.2 ECUACION DE ESTADO DE PENG-ROBINSON

La formulacién de esta ecuacion se basa en la modificacion de la ecuacion
semiempirica de Van der Waals, éste aporte mejora la prediccién de presiones
de vapor para sustancias puras y relaciones de equilibrio Ki para mezclas. En
1976 se introdujo una nueva ecuacién de estado con dos constantes. Algunas

de sus mas importantes caracteristicas son:

e Ecuacion sencilla, que representa razonables intervalos de tiempo para
calculos computacionales
e Los parametros son expresados en funcion de Tc, Pc, y w.

e El modelo presenta un buen desempefio en la vecindad del punto critico.

81 ALVARADO Mauricio. Manual del usuario Hysys Plant. México. 2005. (p. 70)

82 NARVAEZ Cueva Ricardo. Simulacién del proceso de destilacién atmosférica de crudo a
instalarse en refineria Amazonas empleando Hysys 3.2. Trabajo de Grado previo a la obtencion
del Titulo de Ingeniero Quimico. Universidad Central del Ecuador. Escuela de Ingenieria
Quimica. Quito. 2010. (p. 8)
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e Las reglas de mezclado no emplean mas de un parametro de interaccion

binaria Kij. &

La ecuacion tiene la siguiente forma:
po RT a(T)
V—b VI +b)+b(V-b)

En su forma estandar:

RT aa
P= -
V—-b V>+2bV-b>

Parametros:

R’T

a=0,45724 *

C

RT,

b=0,07780 *

C

o =[1+(037464 +1,54226 0~ 0,2609200° f1-1.°° )]

[2.15]

[2.16]

[2.17]

[2.18]

2.19]

83 SCENNA Nicolas et al. Simulacion de un proceso de refinacion de petréleo. Universidad

Tecnolégica Nacional. Departamento de Ingenieria Quimica. Argentina. 2003. (p. 6)
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RESUMEN I

El capitulo Il trata acerca de la hidrodesulfuracién, condiciones y requerimientos
adecuados para este proceso catalitico, las ventajas de su utilizacion, las
secciones que componen la unidad de hidrodesulfuracién, como son: seccién del
reactor (sistema de alimentacion fresca, alimentacion de los intercambiadores de
calor, sistema de obtencién del hidrogeno, sistema de reciclado de hidrégeno,
lavado del gas reciclado, reactor, enfriamiento de efluentes reactivos, lavado con
agua de efluentes reactivos, separacién liquido- vapor, purificacion del
hidrégeno) y seccién de fraccionamiento. Se realiza una breve explicacion de los
equipos mayores (horno, reactor, separador, despojador, absorbedor) vy
auxiliares (bomba, intercambiadores de calor, tuberia y accesorios, compresor)

que la componen la unidad.

Ademas detalla las principales variables de operacién de este proceso de
hidrodesulfuracién (temperatura de reaccién, presion parcial de hidrogeno,
velocidad espacial, relacion Hz/diésel y gas de reciclo, activacion del catalizador,
calidad de la alimentacion). Habla sobre las reacciones primarias de la
hidrodesulfuracion, como es la remocién de azufre (mercaptanos, sulfuros,

disulfuros, sulfuros ciclicos, tiofenos).

Finalmente se habla sobre catalizadores, catalizadores de hidrodesulfuracion,
composiciones tipicas y propiedades fisicas de los mismos; y del simulador de
procesos Aspen Hysys, especificamente de los paquetes termodinamicos Peng-

Robinson y Soave-Redlich-Kwong.
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CAPITULO 111
CONSIDERACIONES DE DISENO

3.1 RESUMEN

En este capitulo se incluye criterios y ecuaciones a utilizarse en el disefio de los
equipos que compone la unidad de hidrodesulfuracién tomando en cuenta el
proceso en el que estan vinculados. El reactor es el corazén de esta unidad,
puesto que en él se desarrollan multiples reacciones de caracter exotérmico, con
la finalidad de obtener un diésel con el minimo porcentaje de azufre, de manera

que cumpla con los limites permitidos.
3.2 BASES DE DISENO

A continuacién se presentan las bases de disefio a considerarse en el desarrollo

del presente proyecto.

3.2.1 UNIDADES DE MEDICION
Se ha establecido como unidades de medicion, las contempladas en el Sistema
Internacional (Sl). Las excepciones seran especificadas en funciéon de su

utilizacion a lo largo del desarrollo del proyecto.

Tabla 3.1 Sistema de unidades de medicion

Variable Unidad
Temperatura Grados Kelvin (°K)
Presion absoluta Kilopascal (kPa)
Presion manométrica Kilopascal (kPa)
Masa Kilogramos (Kg)
Volumen Gas: pie cubico estandar (SCF) (60 °F, 14,7 psia)
Liquido: metro Clibico (m?), barriles (bbl)
Longitud / Didmetro Metro (m) / pulgadas (plg)
Tiempo segundo (s)
Densidad Kilogramo/metro ctbico (Kg/m?)
Velocidad Metro por segundo (m/s)

Potencia Caballos de Fuerza (HP)




Cont... Tabla 3.1. Sistema de unidades de medicién

Variable

Unidad

Flujo de calor

Kilojoule /hora (KJ/h)

Viscosidad Dinamica (cP)- Cinematica (Cst)
Concentracion Ppm
Flujo Masico Kilogramos por hora ( Kg/h)
Gas: millones de pies clibicos estandar por dia
) (MMSCFD)
Tasa de Flujo

Liquido: Metros cubicos por hora (m3/h), Barriles por

dia (bpd)

3.2.2 UBICACION Y CONDICIONES DEL SITIO

3.2.2.1 Ubicacion de la planta 34

La refineria Eloy Alfaro, centro de refinacion y petroquimica, estara ubicada en
la Zona A2, EI Aromo, entre los cantones de Manta y Montecristi, provincia de
Manabi. Se dispondra de una superficie de 3000 ha, de las cuales 500 ha
ocupara este complejo refinador y el restante sera para la zona de
amortiguamiento. Tendra la capacidad de procesar 300000 bpd, convirtiéndose
en un nuevo polo de desarrollo nacional, que aprovechando su ubicacion

geografica, permite al pais incrementar su comercio con la cuenca Asia- Pacifico

y con los paises de las costas sudamericanas.

84 (Refineria del pacifico Eloy Alfaro, 2014)
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Figura 3.1 Ubicacion satelital E1 Aromo
(Google Maps,2014)

La refineria procesara 300000 bpd y producira derivados como: Gas licuado de

petréleo, gasolinas, jet fuel, diésel, benceno, xileno, polipropileno, azufre, coque.

La produccion de diésel alcanzara aproximadamente los 171400 bpd?®®.

Tabla 3.2 Coordenadas UTM refineria

COORDENADAS
PUNTOS
X Y
1 523223 | 9880418
2 523223 | 9883918
3 526723 | 9883918
4 526723 | 9880418

Fuente: www.rdp.ec
(Licencia Industrial MAE,2011,p. 2)

85 (Refineria del pacifico Eloy Alfaro, 2014)
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3.2.2.2 Condiciones Meteoroldgicas del sitio

Tabla 3.3 Condiciones Climaticas del Sitio®®

Condicion Ambiental Unidad Valor

Temperatura Ambiental

Maxima °C 31,2
Minima °C 21,2
Media mensual °C 25,4

Lluvia / Precipitacion

Precipitaciones Maxima Anual Mm 878.,9
Precipitacion Maxima en 24 horas Mm 59,3
Promedio de dias lluviosos por afio Dias/afio 78

Humedad Promedio % 80

Maxima humedad registrada % 99
Velocidad del Viento

Direccion de viento prevalente NE

Velocidad de viento m/s 5,0

3.2.3 METODOLOGIA DE CALCULO
Para la simulacién del proceso y el calculo preliminar de los equipos se utilizo el

programa de computacion Aspen Hysys 7.3.

Condiciones tipicas de entrada a la unidad de hidrodesulfuracion®’

Temperatura de entrada = 340-420 °C
Presion de entrada = 6100-10200 Kpa
Relacion H/oll = 3300 std ft3/bbl
Relacion espacio- velocidad (LHSV) = 0,5-4,0 h!

Caida de presion (parametro critico de
] = 343 Kpa
operacion)

86 Datos obtenidos de Anuarios Meteorologicos del INAMHI (Instituto Nacional de Meteorologia
e Hidrologia), 2015.

87 Ancheyta,J. (2013). Modeling of processes and reactors for upgrading of heavy petroleum.
(1ra. Ed.). New York. USA: CRC press, Taylor & Francis group.
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Contenido azufre en el diésel (proveniente
o o = 0,7 % peso
destilacién atmosférica)

Catalizador tipicos de hidrodesulfurizacion CoMo/NiMo sobre alumina

Consumo de hidrogeno

Diésel con bajo contenido de azufre < 0,05 % S 0,15 wt %% de alimentacion

Diésel con alto contenido de azufre > 0,05 % S 0,35 wt % de alimentacion

Hidrégeno de alta pureza y en gran exceso e hidrégeno de reciclo en el proceso.

En la tabla siguiente se presentan las condiciones tipicas del proceso HDS, en
base al tipo de combustible que se procese:

3.2.3.1 Caracterizacion del diésel
La caracterizacion del diésel posterior al proceso de topping o destilacion

primaria es la que se presenta a continuacion8®:

Punto de inflamacion = 75°C

Agua y sedimentos = 400 % Vol

Residuo Carbén Conradson: = 200 % peso

Azufre = 0,7211% en peso S
Destilacion 50%: = 228°C

Destilacion 90%: = 347°C

Viscosidad a 37,8 °C: = 2,5cSt

indice de cetano calculado: = b272

Densidad relativa a 15,6 °C/15,6 °C = 0,8423 Kg/l
Densidad APl a 15,6 °C = 36,5 °API

En el anexo C se puede visualizar la grafica de distribucion del punto de
ebullicion en base a ASTM D 7169 datos que fueron proporcionados por
EPPETROECUADOR.

88wt (%) significa por ciento en peso (weigth en inglés)
89 EPPETROECUADOR 2015.
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3.2.3.2 Caracteristicas del Hidrégeno®

Las propiedades del hidrégeno, se resumen a continuacion. El hidrogeno
ordinario tiene una densidad de 0,09 kg/m3.

3.2.3.2.1

Peso molecular = 2,01594
Poder calorifico inferior = 120 KJ/g
Densidad del gas a 0°C y 1 atm = 0,08987 Kg/m3
Densidad del liquido a -253 °C = 708 Kg/m3
Densidad del sélido a -259 °C = 858 Kg/m3
Temperatura de fusién = -259°C
Temperatura de ebullicién a 1 atm = -253°
Temperatura critica = -240°C
Presion critica = 12,8 atm
Calor de fusion a -259 °C = 58 kJ/kg
Calor de vaporizacion a -253 °C = 447 kJ/Kg
Conductividad térmica a 25 °C = 0,019 kd /(ms °C)
Viscosidad a 25 °C = 0,00892cp
Calor especifico (Cp) del gas a 25 °C = 14,3 kJ/kg°C
Calor especifico (Cp) liquido a -256 °C = 8,1 kd/kg°C
Limite de inflamabilidad = 4-75%
Limite de detonacion =  18,3-59 %
Temperatura de autoignicion = 858°K
Emisiones = 0mg CO2/kd
Visibilidad de la llama = No
Toxicidad(combustible y emisiones) = No/No

Composicién del hidrogeno de reposicion®!

La tabla a continuacién muestra el consumo de hidrogeno de reposicién de baja

presion. El gas de reposicion de alta pureza es 99,9 % (mol) de hidrégeno.

9% De Troya*, J., Carral, L., Alvarez, C. y Rodriguez, M. Profesor Asociado. Departamento de CC
de la Navegacién. Area de Construcciones Navales. “Estudio comparativo del uso de hidrégeno
frente a combustibles fosiles en motores de combustion interna en buques” (pag.3). Corufa,
Espafia. Recuperado de http://desarrollo.uces.edu.ar:8180/dspace/handle/12345 6789/625
(Junio, 2015)

91 Barajas, M. (2006). Alternativas tecnologicas para producir diésel de ultra bajo azufre en el
Sistema nacional de refinerias. Instituto Politécnico Nacional, Escuela superior de Ingenieria y
arquitectura. México, D.F.
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Componente Fraccion, vol %
Hidrégeno 85,00
Nitrégeno 1,00

Metano 3,21
Etano 3,10
Propano 3,80
i-Butano 1,27
n-Butano 1,10
i-Pentano 0,64
n-Pentano 0,32
Ce* 0,56

3.3 CRITERIOS DE DISENO DE EQUIPOS

En los siguientes items se definen los criterios generales que se tendran en

cuenta en el disefio de equipos que conforman la hidrodesulfuradora.

° La disponibilidad de la planta de procesamiento o para este caso la unidad
HDS debera ser por lo menos para el 100% del total de diésel producido
alrededor de 171400 barriles.

° La capacidad de procesamiento total de diésel sera considerado del total
de la produccion de este destilado medio por la unidad de destilacion
atmosférica.

° Los equipos de la unidad hidrodesulfuradora deberan disefiarse para
reducir el contenido de azufre en el diésel por debajo de los limites exigidos
por la normativa ecuatoriana considerando un maximo de 7000 ppm (0,7 %
S) en la corriente de entrada al HDS.

° Las facilidades deben disefiarse con una flexibilidad operacional tal que
permita realizar la parada total de la unidad en caso de presentarse alguna

falla puntual.



3.3.1 DISENO DEL HORNOQ *

Figura 3.2 Geometria basica del horno

d.1.1.2 Calculo de calor requerido

_ T1 +T2
Tavg -
O =mCpAT

Donde:
Q: Calor del horno, KJ/h

d.1.1.2 Eficiencia y calor suplido
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[3.1]

3.2]

La eficiencia de los hornos modernos esta entre 70 a 80%, eficiencia = 78%.

Eficiencia = Calor a b.sorbldo 100
Calor sumin istrado

Qabsorbido
qup lido — T

d.1.1.2 Balance alrededor del horno

Para el balance se toma en cuenta los siguientes aspectos:
e Flujo de gases= Combustible + Aire

e 20% de aire en exceso

[3.3]

[3.4]

92 Guidance document for fuel burning equipments and air pollution control systems, Recuperado

de: http:// www.doe.gov.my/../GUIDANCE-DOCUMENT-FO... (06, 2015).
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e Materia entra=materia sale

d.1.1.2 Calculos de diseio

Se asume que el 70% del total de calor transferido toma lugar en la zona radiante,

QR - 077*Qtotal [35]

Donde:

Qgr: calor en la seccion radiante, KJ/h

Area superficial de los tubos

As=n*OD*L [3.6]
Donde:

OD: Diametro exterior del tubo

L: longitud de exposicion

Numero de tubos

N,

t

_ area de transferencia de calor [3.7]
area del mbo -

d.1.1.2 Dimensiones del horno
Altura=H= (N, ,+]D-c—c [3.8]
Ancho=W =N

techo

+1)-c—c [3.9]
L ; .,
E =valor max APl 560 seccion 2.3.6

[3.10]

Distribucién del numero de placas: Tubos protectores, area de placa fria.
Apio = L N, FC—C [3.11]

expuesta escudo

Ntescudo: ZOna de escudo

Otros tubos, area de placa fria

Acp,,ps =L *N,,. ¥e—c [3.12]

expuesta otros
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a =0,96

aACP = ACPescudo + aACPotros [31 3]

Area total de la seccion radiante

A, =2[(H*W)+ (L*W) + (L* H)] [3.14]

Area efectiva de la superficie refractaria
Ay =4y ey [3.15]

Volumen de la seccion radiante
Ve=L*W*H [3.16]

Existen algunos parametros a tomar en cuenta en el dimensionamiento del
horno, como es el didmetro del tubo, que debe ser inferior a 6 plg., con una
longitud limitada a 60 ft, y la velocidad dentro del tubo, con flujos de liquido 100%
la velocidad se tomara de 10 ft/s; con flujos de vapor 100% la velocidad se tomara

como del 70% de la velocidad del sonido. Al igual que el calor cedido por unidad

BTU
h ft3

para combustible gas; los tubos montados en la pared deben estar al menos a 4

de volumen debe ser inferior a 12000 ( ) para combustible liquido y 16000

plg de la pared interior o 1,5 veces el didmetro mayor.%?

3.3.2 DISENO DEL REACTOR

Estos recipientes deben ser capaces de contener fluido liquido o gaseoso, a
presiones y temperaturas diferentes a las del medio ambiente. Dichos recipientes
pueden ser reactores (condiciones de temperatura y presion severas), torres,
recipientes o tanques de almacenamiento; mayoritariamente se fabrica
recipientes de forma cilindrica, debido a su facil construccion, y al empleo de

menores espesores.

% J. Rodriguez., M. Valverde. (2008). Disefio de una unidad de hidrodesulfuracion profunda de
diésel: Evaluacion de catalizadores con base en alumina sintetizada por métodos alternativos.
(Proyecto de titulacion previo a la obtencion del titulo de Licenciado en Ingenieria Quimica).
Universidad Autonoma Metropolitana. Iztapalapa. México.
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e Reactores: en ellos se producen transformaciones quimicas, en
condiciones de temperatura y presion normalmente severas.

e Torres: en ellas se producen transformaciones fisicas, tales como
separacion de componentes ligeros y pesados, absorcion, arrastre con
vapor.

e Recipientes: en ellos pueden producirse transformaciones fisicas
(separacioén de liquido-vapor, separacion de dos liquidos no miscibles con
diferentes densidades) o simplemente realizan la misién de acumulacion
de fluido.

Los calculos de los recipientes a presion se basan en el cédigo ASME, Boiler
and Pressure Vessel Code (BPVC) Section VIII.

Todos los recipientes a presion deben contar con valvulas de purga de presion,
para que la presion no sobrepase la presidon maxima permisible de carga, de esta
manera se evitara que la presion se eleve a mas del 10% sobre la presion
maxima permisible de trabajo. La mayoria de recipientes a presion requieren la
comprobacién hidrostatica de la presion a 1,5 veces la presibn maxima
permisible de trabajo, rectificada para tomar en cuenta el efecto de la
temperatura sobre el esfuerzo admisible; la comprobacion hidrostatica no puede
bajar las dos terceras partes de la presion de prueba, posteriormente se verifica

las juntas y conexiones para determinar posibles fugas.

3.3.2.1 Bases técnicas para el calculo del reactor
La unidad de hidrotratamiento debera estar disefiada para tratar dos corrientes
de destilados medios provenientes de las dos unidades de destilacién de crudo

generalmente.

La eleccion del reactor debe realizarse con el objeto de evitar reacciones
peligrosas no deseadas, maximizando la selectividad (rendimiento) del producto
deseado y alcanzando una velocidad de produccion elevada, por tal razén se ha
realiza una seleccion anticipada para este proyecto como el reactor de cama fija

también denominados trickle bed.
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Las condiciones tipicas en un reactor de cama fija para condiciones en una

planta comercial y piloto se indican en la tabla a continuacion:

Tabla 3.4 Condiciones de operacion de un Reactor de planta HDT piloto y comercial

Comparison of Operating Conditions in Pilot and Commercial
HDT Plants

Characteristics Pilot Plant Commercial Plant
Pressure, MPa 53 5.3
Temperature, K 613-653 633

LHSYV, h! 1.0-2.5 2.5
H,-to-o0il ratio, ml ml~' 356.2 356.2
Delta-T, °C #2 15-20
Catalyst volume 75—-150 mL 65.67 m?*
Liquid flow rate 75-375 mL/h 165,625 I'h
Catalytic bed length (L) 15-35 cm 9 m
Reactor inside diameter (D) 2.54 cm 3.048 m
Catalyst particle diameter (), mm 2.3 2.3

Lid, ratio 93-108 3913

Dld, ratio 11.0 1325
Superficial liquid mass velocity (i;). kg/m3sec 0.036-0.179 5.429
Superficial gas mass velocity (i), kg/m?sec 0.001-0.006 0.1859

Re in liguid phase (Re,) 0.23-1.36 38.0

Re in gas phase (Reg) 0.19-0.96 28.4

Pe in liquid phase (Pe,) 0.02-0.16 0.255

Pe in gas phase (Peg) 3.61=572 0.112

(Ancheyta, J. Hydroprocessing of Heavy Oils and Residua)

3.3.2.1.1 Temperatura
La temperatura de disefio para un recipiente sin aislamiento interno no debe ser
menor que la maxima temperatura de operacion incrementada en 28°C (50 °F).

La temperatura minima de disefio del metal debe ser 0,95 veces la temperatura

minima ambiental de la zona.

Termodinamicamente: Las reacciones de hidrodesulfurizacion producidas en el
reactor son favorables cuando la temperatura del sistema es cercana a 400 °C.
Sin embargo la temperatura de operacion no debe ser mas alta que los 425 °C
por la formacién de coke y se requiere una continua regeneraciéon del catalizador.
Un rango de temperatura 6ptima esta en el rango de 320 -425 °C. La temperatura

de disefio seleccionado es de 385 °C, con un incremento del 10% en la

temperatura 6ptima.
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3.3.2.1.2 Presion de operacion (Po)

Es identificada como la presion de trabajo y es la presidén manométrica a la cual

estara sometido un equipo en condiciones de operacion normal.

3.3.2.1.3 Presion de disefio (P)

Valor a utilizarse en las ecuaciones para el calculo de las partes constitutivas de
los recipientes sometidos a presion, permite determinar el espesor minimo
permisible y las caracteristicas fisicas de las partes que lo conforman dicho valor,

asi se tiene:

Si  Po>300psi

3.17
P=1,1*Po 3171
Si Po<300psi
_ [3.18]
P=Po+ 30psi
Donde

P: presion de disefio

Po: es la presion de operacion

El valor minimo de la presion interna de disefio es de 344,74 kPag (50 psig), para
recipientes a presion. La presiéon de disefio mecanico en la parte superior de los
recipientes verticales o en el punto mas alto de los recipientes horizontales, sera
la maxima presion de operacion en el punto mas alto mas un 10% o 137,90 kPag

(20 psig), la que resulte mayor.

Recipientes a presién con una presion de disefo igual o menor que 103 kPag

(15 psig) caen fuera de los alcances obligatorios del codigo ASME.



65

Tabla 3.5 Presion de disefo para recipientes con vapor y liquido

Presion de Operacion Méaxima (POM) Presion de Disefio
<1700 kPa (247 psig) POM+170 kPa (25 psig)
1700 kPa (247 psig) SPOM< 4000 kPa (580 psig) 110 % (1,1)x POM
4000 kPa (580 psig) <POM< 8000 kPa (1160 psig) POM + 400 (58 psig)
280 Barg (1160 psig) (105 %) 1,05x POM

Termodinamicamente hablando, se afirma que la presion en exceso de 6895 kPa
es adecuada para un buen funcionamiento del proceso. La presion para la
hidrodesulfuracién catalitica elegida es de 5000 kPag. La presion de disefio es
de 10% por encima de la presion de operacion, cuya presion de disefio es de
5500 kPag.

3.3.2.14 Presion de trabajo maxima permisible **
Es la presion maxima a la que un recipiente se somete y puede superar a la
presion de disefio; en la practica se considera que la presion de disefio sea 1,5

veces la presion a la que trabaja el equipo disefado.

La presion de trabajo maxima permisible, se obtiene despejando “P” de las

ecuaciones que determinan los espesores del cuerpo y las tapas.

3.3.2.1.5 Material para recipientes a presion
En la etapa de disefio, la seleccion de los materiales de construccién es muy
importante, necesitando definir una secuencia légica en la seleccion de éstos y

seran establecidos por ASME seccion Il.

% Leon, J. (2001). Disefio y Calculo de recipientes a presion: definicion de conceptos. (Edicion
2001).
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Temperature, °C

Figura 3.3 Escogencia del material a utilizar en procesos hidrogenados, segun sea la
presion parcial de Ha

3.3.2.1.6

Seleccion de material segtn la operacion y disponibilidad

Se muestra los materiales mas recomendados de acuerdo a las propiedades

para medianas y altas temperaturas segun la norma ASTM-515.
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Tabla 3.6 Propiedades de los materiales para alta temperatura

PROPIEDADES DE LOS MATERIALES
ACERO AL CARBONO Y DE BAJO CONTENIDO DE ELEMENTOS
DE ALEACION®
T - ) . T
P Especificacion
Forma |Composicion | _=7P¢ APLICACION
| nominal MNiamero | Grado
F c SA-283 C  iCalidad estructural. Para recipientes a presion
puede usarse con limitaciones; ver nota 1
c SA-Z85 C  |Calderas para servicio estacionario ¥ olros re-
cipientes a presion
C-5i SA-515 g5 [Principalmente para servicio a temperaturas
media v alta
@ C-Si 5A-515 | 60 | - -
g .
R C-8i SA-51S 65 N = -
C-5i SA-515 70 - "
C-5i SA-516 35 Para servicio a temperaturas moderada v
baja
C-5i S5A-516 60 - "~
C-Mn-Si | SAS516 | 65 | -
C-Mn-S5i | SA-S16 | 70 -" =
- .a C-Mn-Si | SA-105 B ! Para servicio a alta temperatura
= % C-§i SA-181 I Para servicio general
@ C - Mn LF1 L .
& © M S SA-350 LF2 Para servicio a baja temperatura
E C - Mn SA-53 B Para servicio general
e C - Mn SA-106 B Para servicio a alta temperatura
1Cr-1/5 Mo, | SA-193 B7 |Para servicio a alta temperatura; tornillos pa-
K santes de 2 1/2 pulg de didmetro o menos
0
= SA-194 | 2H |Para wuercas para servicio a alta temperatura
= SA-307 B Tornillo de maquina para uso general

*Datos de los materiales de uso mas frecuentes tomados de las normas ASME, secciones 11 y VII.

(Megyesy,1999, p.156)

3.3.2.2 Corrosion permisible (CA)

Los recipientes o partes de los mismos que estén sujetos a corrosion, erosion o
abrasion mecanica deben tener un margen de espesor para lograr la vida
deseada®. Este factor se debe adicionar alrededor de la superficie expuesta,
incluyendo partes fijas expuestas no sujetas a presion y soldaduras expuestas.
Un desgaste por corrosion de 5 milésimas de pulgada por afio (1/16 de plg en 12

afos) generalmente es satisfactorio en recipientes y tuberias®.

% ASME, 1999, Seccién VIII, Divisién 1, Subseccion A, Requerimientos Generales, parte UG-25 (b).
%Ruiz, M., “MEC 2240 Disefio Mecanico”, http://docentes.uto.edu.bo/mruizo/wp-
content/uploads/CAP6 RECIPIENTES DE PARED, pag 10 DELGADA.pdf
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Tabla 3.7 Factor de corrosion admisible

Factor de corrosion admisible

1/16 0,0625 Corrosion Admisible
CA= 1/8 0,1250 (UG-25) pag. 191
1/4 0,25

(Checa, 2010, p. 77)

Por cuanto para recipientes de espesores superiores a Y4 plg no es muy
necesario sobre dimensionar por corrosion; mas para recipientes de espesores
delgados recomienda aumentar 1/16 (plg) para compensar la corrosion, eso

equivale a 1,6 (mm).

Espesor t26mm t=t
Espesor t<6mm T=t+1,6mm

Donde: “t” espesor de la plancha
3.3.2.3 Diseiio del cuerpo cilindrico (UG-32)

Para cuerpos cilindricos de pared delgada sometidos a presion interna,

generalmente rige el esfuerzo en la costura longitudinal.

f+
R

\

Figura 3.6 Casco Cilindrico

(Megyesy, 1992, p.22)
PR

t=——— R
SE +04P 13.19)
SEt
p=—"—_ :
R - 0,4t 13201

Donde:
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S: tension maxima admisible

E: eficiencia de la junta en las soldaduras

Cuando el espesor de pared exceda de la mitad del radio interior o P exceda de

0,385 SE, se aplicaran las férmulas dadas en el apéndice del codigo.

3.3.3 DISENO DEL SEPARADOR

Este equipo debe ser dimensionado de conformidad con los siguientes criterios:

3.3.3.1 Temperatura y presion de disefio
La temperatura de disefio sera igual a la maxima temperatura de operacion mas
28 °C (50 °F).

La presion minima de disefio para todos los recipientes a presion sera de 50 psig
(345 kPag): El 110 % de la maxima presién de operacién 6 25 psi (173 kPa) por

encima de la maxima presion de operacion.

Para recipientes que contengan vapor y liquido, se recomienda usar los

siguientes valores para la presion de disefio:

Tabla 3.8 Presiones de disefio para recipientes

Presién de operacién Separadores horizontales Separadores verticales
maixima (POM) en psig Presion de disefio, psig
<247 POM+25 psi -
247-580 110% de POM -
580-1160 - POM+58 psi
>1160 - 105% de POM

3.3.3.2 Consideraciones iniciales en el disefio de un separador

Para el disefio es necesario tomar en cuenta lo siguiente:
e Control de la energia del fluido al entrar al recipiente.
e Los flujos deben estar dentro de los limites adecuados de manera que
permitan su separacion a través de las fuerzas gravitacionales actuantes

sobre los fluidos y que establezcan el equilibrio entre las fases.
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e Debe minimizarse la turbulencia que ocurre en la seccidon ocupada
principalmente por el vapor

e Debe controlarse la acumulacion de espuma y particulas contaminantes.

e Debe contar con facilidades de remocion de solidos en regiones donde se

acumulen en el separador.
3.3.3.3 Dimensionamiento del separador®’

Densidad del liquido

141,5

=2 _x6)4 _
131,5+°4PI [3.21]

P

Donde:

p,: densidad del liquido Ib/ft®

El tamafio de los equipos de separacion debe ser determinado considerando la
velocidad terminal, tiempo de residencia o cualquier otra limitacion. Las

recomendaciones y criterios acordes a la norma APl 12 J.

Los separadores deberan disefiarse con un 110 % del caudal normal.

Velocidad terminal: La velocidad superficial de disefio para separacion

liquido/vapor en el area ubicada arriba del liquido, se determina con la ecuacion:

dL _dG

i [3.22]

V,=k
Donde:

Va: es la velocidad de disefio superficial (ft/s)
K: constante empirica

d.: densidad del liquido (Ib/ft3)

de: densidad del gas (Ib/ft3)

97J. Requena y M. Rodriguez (2006). Disefio y evaluacion de separadores bifasicos y trifasicos
(Proyecto de titulaciéon previo a la obtencion del titulo de Ingeniero de Petréleo). Universidad
Central de Venezuela, Ingenieria Escuela de Ingenieria de Petréleo. Venezuela, Caracas.p.265
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Tabla 3.9 Valores de “K” para diferentes alturas o longitudes del separador

Tipo de Separador Altura o Longitud (ft) Factor K
5 0,12 20,24
Vertical
10 0,182a0,35
. 10 0,40 2 0,50
Horizontal -
Otras longitudes 0,40 a 0,50 x (L/10)%%

(Norma API 12 J, pag. 13, 1989)

Los valores de K mostrados corresponden a una relacion L/D promedio de 5:1.

3.3.3.4 Tiempos de residencia o

retencion

El tiempo de residencia tipicos para la separaciéon gas/liquido es de 1 minuto y

para para hidrocarburo/agua (derivado/agua) es de 3 a 5 minutos, aplicado a una

gravedad API >35 en los dos casos.

3.3.3.5 Relacion Longitud/diametro

Tabla 3.10 Relacion L/D en funcion al tipo de recipiente

Tipo de recipiente Relacion
Recipientes verticales 1,5-6,0
Recipientes horizontales 2,5-6,0
Espesor del extractor de neblina 6 plg
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Tabla 3.11 Relacion L/D en funcion de la presion de operacion del recipiente

Presion de Operacion del separador (psig) L/D
0<P <250 1,5-3,0
250<P <500 3,0-4,0
500<P 4,0-6,0

La siguiente relacion es utilizada para separadores en los que no hay un extractor
de niebla en la parte superior y en la parte inferior un demister pad. Por lo que la

altura de nivel de liquido es igual a:

h, =05D, % [3.23]

3.3.3.6 Flujo volumétrico de vapor

Ov = flujo masico / densidad [3.24]

Area de la seccion transversal de flujo de vapor

2
Av:(ﬁD: j*o,s [3.25]

3.3.3.7 Velocidad de vapor

u, = [3.26]

3.3.3.8 Tiempo de residencia requerido del vapor para que las gotas de liquido se

asienten en la superficie liquida

Tiempo de residencia del vapor = longitud recipiente [3.27]

velocidad del vapor

Para una operacion satisfactoria

Tiempo de residencia requerido = Tiempo de residencia actual vapor

9% Svrcek, W y Monnery, W. (1993), Chemical enginnering progress, Fluids/solids handling,
Design Two-Phase Separator within the right limits, University of Calgary. Canada
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3.3.3.9 Tiempo de retencion del liquido (Liquid Hold up time)

Flujovolumétrico de liquido = Flujo masico [3.28]
densidad
2

Area de la seccion transversal de liquido = ( 4V )*0,5

Volumen de retencion (Hold up volume) = Longitud * area

volumen liquido [3.29]

Tiempo de retencion (hold up time) =
caudal flujo liguido

El numero de conexiones a considerar para este equipo sera el minimo, usando

conexiones en tuberia donde resulte factible y donde la seguridad lo permita.

3.3.4 DISENO DE LA TORRE DE ABSORCION CON AMINAS %9 100 101
Se emplea el proceso de Claus para el tratamiento del H2S, donde la mayor parte
de sulfuro de hidrogeno se convierte en azufre elemental, por medio de la

siguiente reaccion:
H,S(g) +204(9) — 50,(g) + H,5(9) [3.30]

S0,(g) + 2H,S(g) - 3S() + H,S(9) [3.31]

Un proceso alterno, es mediante una reaccion de H2S con aminas secundarias,
como la dietanolamina (DEA) y la di-isopropanolamina (DIPA), la reaccién
general es:10?

2RNH, + H,S — (RNH3)2S [3.32]

El equipo consta de una torre empacada, donde existe la presencia de amina
pobre (aun no reacciona) y amina rica, aquella que sale como producto; las bajas

temperaturas coadyuvan en la absorcién de H2S (si es demasiada baja se

9 F. Kreith., R. Manglik., M. Bohn. (2012). Principios de transferencia de calor. Cengage Learning
Editores.

100.C, A. Correa. (2002). Fenémenos quimicos. Universidad Eafit.

101 J. F. Izquierdo. (2004). Cinética de las reacciones quimicas. Barcelona. Espafia: Ediciones
Universitat Barcelona.

102 G, Villalpando. (2008). Disefio de una planta para la hidrodesulfuracion de diésel. (Proyecto
de titulacion previo a la obtencion del titulo de Licenciado en Ingenieria Quimica). Universidad
Auténoma Metropolitana. Iztapalapa. México.
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formaran condensados liquidos), la amina rica es enviada a la torre regeneradora

(Presion < 100 psig).

La reaccion molar en el gas y en el liquido, se obtiene de:'%3

X = ﬁ [3.33]
Y = % = p% [3.34]
Donde:

p: presion parcial

p:: presion total

Balance para el soluto:
Gs(Y1 = Y) = Ly(X1 — X) [3.35]

Ley de Roault:

p* = px [3.36]
Ley de Henry
y* = % — Hy [3.37]

Sustituyendo, se obtiene:
y* = Hx [3.38]

o= H(33) [3.39]

Para la obtencion de los kg-mol de liquido inertes: 104 105

1031, A. Santos., H. T. Garcia., C. S. Molina. (2005). Métodos y algoritmos de disefio en ingenieria
quimica. Universidad de Antioquia, Colombia.

1041 A. Santos., H. T. Garcia., C. S. Molina. (2005). Métodos y algoritmos de disefio en ingenieria
quimica. Universidad de Antioquia, Colombia.

105 J. F. Izquierdo. (2004). Cinética de las reacciones quimicas. Barcelona. Espafia: Ediciones
Universitat Barcelona.
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Ly = Gs(1—Y2) [3.40]

X1—-X2

La altura de la unidad, se calcula: 1%

Hyy = —— [3.41]

- Fga

Donde

F;a: coeficiente volumétrico

La profundidad del empaque esta dada por:
Z = HtGNtG [342]

3.3.5 DISENO DEL STRIPPER!"
Para el dimensionamiento de la columna se empled el método abreviado de
Fenske-Underwood-Gilliand, que permite calcular el numero de etapas ideales

necesarias para la separacion especificada.

Ecuacion de Fenske:
X
(xi)lk
W
)

N = Y2 [3.43]

" In(oc,, oc,,)

Donde:

N,,: numero minimo de etapas

Xp, xg: fracciones del destilado y fondo respectivamente.

a1 ni- Volatilidades relativas correspondientes a los componentes ligero y

pesado clave respectivamente.

El reflujo minimo de destilado, se obtiene a partir de la ecuacion de Underwood:

106 J. F. Izquierdo. (2004). Cinética de las reacciones quimicas. Barcelona. Espafia: Ediciones
Universitat, Barcelona.
107°S. Walas. (2013). Phase Equilibria in Chemical Engineering. Butterworth-Heinemann.
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R,=YN 250 _1q [3.44]

El valor de 0, se determina resolviendo la siguiente ecuacion para valores entre
A1k: Anks
aiXfi
YN L =1—g [3.45]
ai—e
Donde:

g: fraccioén de liquido en la alimentacion

6: constante de Underwood

Una vez obtenido el reflujo minimo de destilado, se calcula el reflujo real:
R=12'R, [3.46]

Luego se calcula el numero de etapas reales, partiendo de la ecuacion de

Gilliand:108 109

Ny +Y

N = [3.47]

1-Y

N-Npmin _ 1+54,4X X-1

Y= N1 oXP [(11+117,2X) (F)] [3.48]
x = B=Rmin [3.49]

R+1
Para el céalculo del diametro de la columna, se emplea:

0,5
_ 4 Tpy 1 1
D, = (E (D)(R + 1)(22,2) (E) (;) (ﬁ)) [3.50]
Dénde:
0.5

V=0771 (%) [3.51]
Donde:

D: flujo del destilado

108 J. F. Izquierdo. (2004). Cinética de las reacciones quimicas. Barcelona. Espafia: Ediciones
Universitat, Barcelona.
109°S. Walas. (2013). Phase Equilibria in Chemical Engineering. Butterworth-Heinemann.
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Tpy: temperatura de rocio del vapor en el condensador

P: presion de la columna

La altura de la columna se obtiene de: 110

H, = 0,61 (%) +4,27 [3.52]

Donde:

n: eficiencia promedio de los platos

La eficiencia de cada plato se calcula a partir de la correlacion de O Conell para

columnas de destilacion: "

0,4983 =17 [353]

0™ (0,3-a)0252

Condiciones del afluente y los requisitos de efluentes’2 113

Tabla 3.12 Contaminantes

% %%
Contaminantes Formula GMW Numero CAS Ha
g/g-mol atm/mol/mol
Benceno C6H6 78,11 71-43-2 309,2
Tolueno C6H5CH3 92,14 108-88-3 353,1
Tricloroetileno
(TCE) C2HCI3 131,50 79-01-6 506,1

* El [gramo] peso molecular del contaminante
** Ha (@ 20 °C (293,15 K)

e Disenar los sistemas de bombeo para mantener el flujo, usar la tasa de
flujo real, no redondeado. Ajustar la cabeza de descarga para el
despojador anadido al TDH.

e Disenar los sistemas de pre-tratamiento para evitar la obstruccion del

stripper (si el agua es rica en dureza, hierro 0 manganeso).

110 J. F. Izquierdo. (2004). Cinética de las reacciones quimicas. Barcelona. Espafia: Ediciones
Universitat, Barcelona.

11 J. Couper., W. Penney., J. Fair. (2012). Chemical Process Equipment: Selection and Design.
(3ra. Ed.), Elsevier.

12 ENGINEERING AND DESIGN - AIR STRIPPING. Recuperado de:
https://www.wbdg.org/ccb/.../dg_1110_1_3.pdf (06 - 2015).

113 Federal Remediation Technologies Roundtable. Recuperado de: http://www.frtr.gov/ (06 -
2015).
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mg/L
Ion MgL GMW Valencia GEqW* Meq/L (C agC03 )
CO2 0 44 -2 22 0.00 0.00
Aniones
SO4 60 96 -2 48 1,25 62,46
Cl 54 35 -1 35 1,52 76,15
HCO3 30 61 -1 61 0,49 24,58
TOTAL 163,19
CaCO3 | | 100 | 0 | 50 | 000 | 0,00
Cationes
Na 10 23 1 23 0,43 21,75
Ca 40 40 2 20 2,00 99,80
Fe 0,3 56 2 28 0,01 0,54
Mg 10 24 2 12 0,82 41,12
Mn 0,05 55 2 27 0,00 0,09
TOTAL 163,29

* GEqQW es el [gramo] peso equivalente del ion inorganico.

Construir un balance de materia contaminante para el sistema de

extraccion.
Tabla 3.14 Requerimientos de remocion
Concentracion Fraccion mol
ug /L mol/mol
Contaminante Afluente Eﬂl,lente Requerimiento .
. Estandar ., Xai Xae
Cai de remocion
Cae

Total VOCs 2500 NA NA NA NA
Benceno 750 10 98,7% 0,17330 0,0023
Tolueno 1000 100 90,0% 0,19588 0,0195
Tricloroetileno 750 100 86,7% 0,10294 0,0137

(TCE)

balance de materiales y los reglamentos.

Calculo del Flujo Minimo de Gas

Evaluar los requisitos de control de la contaminacion del aire desde el

Determinar Gmin y los contaminantes criticos desde la siguiente relacion:

Y.,

_ (Cui B Cue)

0,

H’a Ca

i

Tabla 3.15 Contaminantes criticos

[3.54]
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Para Pte = 1 atm y 20 °C (293.15 K)

c.-C , s,
Contaminante (Cui=Cur) H' « o
Cai QL
Benceno 0,9867 0,2320 4253 m* /m?
Tolueno 0,9000 0,2649 3.397m’ / m®
Tricloroetileno (TCE) 0,8667 0,3797 2,283 m? /m’
Contaminante critico
(Benceno)
QGmin
0, = 4,253 m’ /m’ Maximo

«H =H_ |C,RT

3.3.6

DISENO DE BOMBAS CENTRIFUGAS !4

La capacidad de flujo debera estar de acuerdo con el flujo de disefio de
las tuberias asociadas; debe considerarse un 10% de flujo adicional en
relacion al flujo de operacion.

El diferencial de presiéon requerida de la bomba abarca las pérdidas de
presion en el proceso, perdidas en las lineas, perdidas en los equipos,
cabeza estatica y presion de caida en las valvulas de control.

Lineas de succion y descarga: Las pérdidas totales de este tipo de
tuberias deben ser calculadas para la capacidad de flujo.

(NPSH): EI NPSH disponible se
calculara con base en la elevacion de los recipientes. El nivel de liquido

Cabeza neta de succién positiva

se debera tomar desde la linea tangente del fondo del recipiente o desde
la parte superior de la boquilla de salida.

Liquido en Punto de ebullicion: La cabeza estatica es la unica fuente del
NPSH para este tipo de liquidos. Debe proporcionarse la suficiente
cabeza estatica elevando el recipiente y realizar una selecciéon de la

bomba de manera que se adecue a las condiciones requeridas.

114 J. Rodriguez., M. Valverde. (2008). Disefio de una unidad de hidrodesulfuracion profunda de
diésel: Evaluacion de catalizadores con base en alumina sintetizada por métodos alternativos.
(Proyecto de titulacion previo a la obtencion del titulo de Licenciado en Ingenieria Quimica).
Universidad Auténoma Metropolitana. |ztapalapa. México.
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3.3.6.1 Cabeza o carga de la bomba
Energia entregada por la bomba al fluido, expresada en longitud de liquido y

puede ser determinada por la siguiente ecuacion:

H = M [3.55]
P

Donde:

Pp: presion a la descarga de la bomba (Ibf/ft?)

Ps: presioén a la succién de la bomba (Ibf/ft?)

p . Densidad del liquido (Ib/ft3)

3.3.6.2 Potencia de 1a bomba (HP)

Es la energia que se emplea para transportar el fluido por unidad de tiempo: ''°

W = m* v* AP [3.56]
Donde:

W: potencia de la bomba (kW)

m: flujo masico (Kg/s)

v: Peso especifico (m3/Kg)

AP : Diferencial de presién (kPa)

3.3.6.3 Potencia al freno y eficiencia (BHP '®y 1)

La energia por unidad de tiempo que genera la bomba, la requerida para el

transporte y la que se pierde mecanicamente.

W
BHP= Y [3.57]

Donde:
BHP: Potencia al freno (HP)

n: Eficiencia de operacion

15 J. Rodriguez., M. Valverde. (2008). Disefio de una unidad de hidrodesulfuraciéon profunda de
diésel: Evaluacién de catalizadores con base en alumina sintetizada por métodos alternativos.
(Proyecto de titulacién previo a la obtencion del titulo de Licenciado en Ingenieria Quimica).
Universidad Auténoma Metropolitana. Iztapalapa. México.

116 Abreviatura de la expresion inglesa brake horse power, es decir potencia al freno, o sea la
potencia efectiva que puede desarrollar un motor y que puede obtenerse por medio de un freno
dinamomeétrico (recuperado de http://diccionario.motorgiga.com/) .
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La eficiencia de la bomba varia segun el disefio de la misma, la viscosidad y
otros factores. En general es mayor para bombas de alta presion. Las bombas
rotatorias pueden tener eficiencias muy altas tales como 80-85%, cuando

manejan liquidos de viscosidad relativamente alta.

Por lo general, cuando aumenta la viscosidad, la eficiencia tiende a disminuir,

pero se pueden obtener eficiencias.

_ pot.enC|a.h|drauI|ca *100% [3.58]
potenciaal eje delabomba

3.3.6.4 Cabeza neta positiva de succién (NPSHa.) 7
El vapor de NPSHa depende de la presion de vapor del fluido que se bombea,
las pérdidas de energia en el tubo de succion, la ubicacién del almacenamiento

del fluido y la presién que se aplica a éste.

NPSH, =H, +H, —H, —H,, [3.59]

sp —

Donde:

NPSH: cabeza o carga neta positiva a la succién

Psp: presion estatica (absoluta) sobre el fluido en el depdsito.

Hsp: carga de presion estatica (absoluta) sobre el fluido en el almacenamiento,
se expresa en metros o en pies de liquido; Hsp=Psp/y

Hs: diferencia de elevacion desde el nivel del fluido en el depdsito a la linea
central de la entrada de succion de la bomba, se expresa en metros o en pies de
liquido

Si la bomba esta abajo del depdsito, hs es positiva, mientras que si la bomba

esta arriba del depdsito, hs es negativa.

117 Volk, M. (2008). Pump Characteristics and Applications, Recuperado de
https://books.google.com.ec/books?id=4cKnAAAAQBAJ&pg=PA311&Ipg=PA311&dq=pumps+i
n+a+refinery+process&source (Octubre, 2015).
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Hr. perdidas de carga en la linea de succion, debido a la friccion y perdidas

menores, expresada en metros o pies de liquido
Pvp: presion de vapor (absoluta) del liquido a la temperatura de bombeo

Hw: Carga de presion de vapor del liquido a la temperatura de bombeo,
expresado en metros o pies de liquido: Hvp=Pvpry

El NPSH requerido para las bombas se hara sobre la base de agua a la
capacidad nominal de la bomba. Las pruebas de NPSH seran necesarias para
todas las bombas con menos de 600 mm (2 pies) de diferencia entre el NPSH
disponible y el NPSH requerido.

Para bombas centrifugas horizontales, se asume que el centro de linea de la
bomba es de 900 mm (3 pies) por encima de la losa, si la elevaciéon no es

conocida.

El NPSHrequerido €S una caracteristica de la bomba (datos del fabricante), y el
NPSHuisponible €8 Una caracteristica del sistema de flujo, y debe cumplir: 118

NPSH,

disponible

> NPSH

requerido

3.3.6.5 Carga total sobre la bomba
La carga total de sobre la bomba Hb se encuentra al despejarla de la ecuacion

general de la energia asi:

Hb

_ PP _ vi-vi
=y (7, — ) + 4 HS [3.60]

3.3.6.6 Tamaiios de lineas de succion y descarga de la bomba'!®

Tabla 3.16 Velocidades de flujo tipicos

Velocidad de succion (ft/s) Velocidad de descarga (ft/s)

Bombas centrifugas 2-3 6-9

118 J. Rodriguez., M. Valverde. (2008). Disefio de una unidad de hidrodesulfuracién profunda de
diésel: Evaluacion de catalizadores con base en alumina sintetizada por métodos alternativos.
(Proyecto de titulacién previo a la obtencion del titulo de Licenciado en Ingenieria Quimica).
Universidad Auténoma Metropolitana. Iztapalapa.México.

9 API 14E RP Recommended Practice for Design and Installation of Offshore Production
Platform Piping Systems, fifth edition, october 1, 1991.p.21.
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3.3.7 DISENO DEL INTERCAMBIADOR DE CALOR

Para el disefio de este tipo de equipos se deben considerar aspectos como:'?°

e Fijar la situacién de los fluidos, ya sea por el interior de los tubos, o por el
exterior. Para poner un fluido por el interior o exterior de los tubos, se ha
de tener en cuenta el poder de ensuciamiento y su accidén corrosiva;
colocando el fluido que sea capaz de ensuciar mas, por el interior de los
tubos.

e Tener en cuenta el cociente de caudales. Si los caudales son
desproporcionados, se debera prever el caudal menor por el interior del
haz.

e Al ser intercambiadores de construccidon poco costosa, permiten alojar el
maximo de tubos en el interior de la envoltura, en dimensiones menores
24” la carcasa se suele ejecutar con tubo y por encima con chapa curvada
y soldada.

e Cuando la diferencia de temperatura entre fluido frio y caliente es grande
hay problemas, por las dilataciones o contracciones del haz respecto a la
carcasa

e La maxima temperatura para agua de enfriamiento debe estar limitada a
120 °F y la maxima temperatura de pared en tubo debe limitarse a 140 °F.

e La temperatura de disefio se calcula sumando 50°F a la maxima
temperatura de operacion.

e La maxima velocidad en tubo para gases debe ser de 125 ft/s para
corrientes sin liquidos o sodlidos. Para corrientes con presencia de
particulas o gotas de liquidos, la velocidad no debe exceder 66 ft/s o la

velocidad limite de erosion en los demas componentes del sistema.

¢ La velocidad maxima en liquidos para tubos de acero al carbén debe ser
9,8 ft/s; y para aleaciones en cobre 8,2 ft/s. Liquidos con sélidos

suspendidos deben tener una velocidad minima de 3,3 ft/s.

120Recuperado de https://alojamientos.uva.es/guia_docente/uploads/2011/447/42501/1/
Documento 15 .pdf
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Para aplicaciones con agua de enfriamiento las velocidades en tubo son las que

se indican a continuacion:

Tabla 3.17 Limite de velocidad en tubos de intercambiadores (agua de enfriamiento)

Limites de velocidad m/s (ft/s)
Material
Min. Max.

Admiralty brass y
Aluminio o Cobre 13.3) 1,3G.0)
Aluminium 1(3,3) 2,4(8,0)

Aluminio Bronce y Cupro-

nickel 70/30 13.3) 3,010.0)
Cupro-nickel 90/10 1(3,3) 2,4(8,0)
Monel 1(3,3) 3,7(12,0)

Acero inoxidable
Austenitico 13.3) 4,6(15,0)
Aleaciones Ni-Fe-Cr 1(3,3) 4,6(15,0)
Acero al carbon 1(3,3) 2,1(7,0)

3.3.7.1 Asunciones

Calculo de la cantidad de calor intercambiado Q a partir de las
consideraciones del proceso.

Calculo de la diferencia de temperatura media efectiva.

Asuncion del coeficiente global de transferencia de calor Uo.

Calculo del area basada en el coeficiente global de transferencia de calor
Uo, supuesto.

Determinar las dimensiones fisicas del intercambiador de calor de
acuerdo al area calculada.

Célculo de la caida de presién a través del intercambiador y modificacion
del disefo interno (si se requiere) para obtener un balance razonable entre
el tamano del intercambiador y la caida de presion.

Calculo del coeficiente global de transferencia de calor Uo a partir de las
propiedades fisicas de los fluidos, factores de ensuciamiento y arreglo del
intercambiador.

Célculo del area de transferencia basada en Uo calculado y la diferencia

de temperatura media efectiva.
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Comparacién del area de transferencia calculada en el punto anterior con
la calculada inicialmente, repetir los calculos hasta que las areas sean

iguales.

3.3.7.2 Métodos de solucion

Asumir un valor para el coeficiente total de transferencia de calor Uo, el
cual incluye el factor de obstruccion.
El numero de pasos en un tubo puede variarse de 2 a 8 y en corazas muy

grandes hasta 16.

Tabla 3.18 Numero de pasos

Di carcaza Numero de pasos maximo

plg Recomendado
10 4

10<20 6

20 <30 8

30 <40 10

40 <50 12

50 <60 14

Aunque el coeficiente de pelicula pueda aumentar 2,23 veces, la caida de
presion aumentara 125.

Un intercambiador 2-4 se usa cuando Ft es menor 0,75 en un
intercambiador 1- 2, si el valor de Ft es mayor de 0,9 para el 2-4 es el
adecuado; si es menor deberan usarse mas pasos en coraza.

Los pasos aumentan la velocidad, el coeficiente y también las perdidas
por friccion, en ocho pasos el coeficiente es cinco veces mayor que en un
paso y la caida de presién es 300 veces mayor.

Los tubos van de 8, 10, 16, 20 y 24 (ft).?!

Las longitudes tipicas de los intercambiadores vande 3 ma 9 m.

21 R, K. Sinnott. (2005). Chemical Engineering design: Chemical Engineering. (4ta. Ed.). Elsevier
Science.
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En el disefio de los intercambiadores de calor se ven inmersas también las
composiciones de la corriente, flujos, temperaturas y presiones; las propiedades
fisicas de los elementos en los flujos dentro del rango requerido de temperatura

y presion; tipo y configuracion geométrica del intercambiador.

Para el trabajo que va a realizar el intercambiador (extraccion de calor) desde la

corriente fria se emplea la siguiente ecuacion:
Q = mCpAT [3.61]

Donde:
Q: carga de calor (Kw)
r: flujo masico del sistema (KTQ)

K]j )
Kg°C

Cp: calor especifico (

AT: diferencial de temperaturas(°C)

Para calcular la cantidad de calor a extraer de la corriente de diésel, se calcula

la temperatura media logaritmica:

Atl = Tl - tz [362]
Atz == T2 - tl [363]
AT, = 220 [3.64]

lnm

La temperatura de salida del agua se conoce a partir de un balance de energia:

t,=—2 4t [3.65]

Un20CPH20

Conociendo lo anterior se puede calcular el area de transferencia de calor:

A=-—2 [3.66]

T UATp,

Donde:
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w
chc)

U: coeficiente global de transferencia de calor (

Para el calculo del diametro de la coraza se necesita conocer el niUmero de

tubos: 122

A, = mdL [3.67]
N, =L [3.68]
Donde:

A,: area superficial de un tubo (m?)
d,: diametro externo, (mm)
L: longitud del tubo (m)

Ar: area total (m?)

Para calcular la velocidad lateral del tubo se emplea:

Ay = # [3.69]
Apj = :T]t [3.70]
V=2 [3.71]
v, = AV—Tf, [3.72]
Donde:

Ay, area transversal del tubo (m?)
d;: diametro interno (mm)

Ar;: érea total por juego (m?)

Tj: tubo por juego

3

V;: tasa de flujo volumétrico ()
S

V: velocidad lateral del tubo (%)

Para el calculo del coeficiente lateral del tubo, se emplea:

122 R, K. Sinnott. (2005). Chemical Engineering design: Chemical Engineering. (4ta. Ed.). Elsevier
Science.
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hidi _ jnR,PO33 (4014 [3.73]
k Uy
R, = 2w [3.74]
n
P. = % [3.75]
Donde:

w

h;: factor de coeficiente interno (m2°c)

k: conductividad térmica (%)
jn: factor deflector, j, = 3.8-1073 123
P.: numero de Prandtl

u,,: viscosidad a la temperatura de la pared (%)

Para el céalculo del coeficiente global de transferencia de calor se emplea:

El material de construccion es acero inoxidable, cuya conductividad térmica es

w
de K = 16(—2)
do
do In(==
11 1 0 (di) do 1 ,do 1
Vo o Thoa T2k T4 g w [3.76]

Donde:

U,: coeficiente global de transferencia de calor, (%)

h,: factor de coeficiente externo, (%)

h,4: factor de ensuciamiento externo, h,q = 2000 (m‘/z'/oc)124

w
)

h;4: factor de ensuciamiento interno, h;; = 1000 (

Para calcular la caida de presion al costado del tubo, al igual que en la carcasa:

uZ
AP, = N,[8]; (di) (Eym 42,5158 [3.77]

i

123 R. K. Sinnott. (2005). Chemical Engineering design: Chemical Engineering. (4ta. Ed.). Elsevier
Science.
124 R. K. Sinnott. (2005). Chemical Engineering design: Chemical Engineering. (4ta. Ed.). Elsevier
Science.
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ap, = 18]y (3) @0 2 [3.78]

Donde:
AP,: Caida de presion al costado del tubo, Pa
N,: Ndmero de tubos

Jr. Factor de friccion, j; = 3,9-1073 (costado del tubo)
Uy Viscosidad al temperatura de la pared (%)

AP;: Caida de presioén en la carcasa, Pa
l,: Espaciamiento deflector,mm

jr. Factor de friccion, j; = 4,1-107%(carcasa)
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RESUMEN lil

Dentro de las consideraciones de diseno, incluidas en este capitulo se
encuentran las unidades de medicion para cada variable, la ubicacién y
condiciones climaticas del sitio de construccién, las condiciones de entrada a la
unidad hidrodesulfuradora, como son la temperatura, presion, relacién H2/oil,
LHSV, consumo de hidréogeno y sus propiedades, la caracterizacion del diésel
incluyendo la curva ASTM D-86.

Ademas de los criterios de disefio de los equipos mayores que componen la

unidad hidrodesulfuradora.
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CAPITULO IV
DISENO DE EQUIPOS Y SIMULACION

4.1 RESUMEN
Como primer paso al disefo de los equipos se realizdé un balance de materia y

de energia, para de esta manera conocer las corrientes que ingresan a cada uno
de los equipos, asi como otros parametros requeridos para realizar la simulaciéon
de los equipos mayores. Finalmente se incluye la inversion estimada de los

equipos.
4.2 BALANCE DE MATERIALES

4.2.1 REACCIONES DE HIDRODESULFURACION

Las reacciones primarias son la remocién de azufre y nitrégeno asi como olefinas
de saturacion. Los productos de estas reacciones son los contaminantes de los
hidrocarburos libres, junto con H2S y NH3; otras reacciones incluyen oxigeno,
metal, remocion de haluro y saturaciones aromaticas. En cada una de las
reacciones el hidroégeno es consumido y se libera calor.

4.2.1.1 Remocion de azufre'25

e Mercaptanos

CH,-CH,-CH,-CH,-SH+H,—»CH,-CH,-CH,-CH, +H,S [4.1]
e Sulfuros
CH,-CH,-S-CH,-CH,+2H, —-2CH,-CH, + H,S [4.2]

e Disulfuros
CH,-CH,-S-S-CH,-CH,+2H, »2CH, -CH, +2H,S [4.3]

e Sulfuros ciclicos

©+H2 - O [4.4]

125 Muhammad, S. R. (2013). Hydrodesulfurization of diesel oil. University of the Punjab, Lahore,
Pakistan.



e Tiofenos

<

+4H, —->CH,-CH,-CH,-CH +H,§
4.2.1.2 Remocio6n de nitrégeno '

e Piridina

9

<" +5H,—>CH,-CH, -CH, - CH,-CH, + NH,

e Quinoleina

©CH2.CH2 CHs
o +4H2 — + NH3

Pirrol

+4H,—CH,-CH, - CH, -CH, + NH,

4.2.1.3 Remocion de oxigeno 127128

@ +H — ©+H20

4.2.1.4 Saturacion de olefinas

e Olefinas lineales
Cl’-l3 — CH2 —~CH=CH - CH2 —CH3

e Olefinas ciclicas

(s O
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[4.5]

[4.6]

[4.7]

[4.8]

[4.9]

[4.10]

[4.11]

126 3. Fogler. (2001). Elementos de ingenieria de las reacciones quimicas. (3ra. Ed.) Pearson

Educacion.

127 Muhammad, S. R. (2013). Hydrodesulfurization of diesel oil. (Proyecto de titulacion previo a la

obtencion del titulo de Ingeniero Quimico). University of the Punjab, Lahore, Pakistan.

128 S. Fogler. (2001). Elementos de ingenieria de las reacciones quimicas. (3ra. Ed.) Pearson

Educacion.



4.2.1.5 Saturacién Aromatica

(g

4.2.1.6 Remocion de Haluros

©CH20H20 ©CH2-CH3
+3H2 — + HCl

HCI + NH3—NH4ClI
NH3 + H2S—5NH4HS

4.2.2 CALCULOS
Alimentacion de diésel = 171400 bpd

Tabla 4.1 Propiedades y composicion del combustible diésel
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[4.12]

[4.13]

[4.14]
[4.15]

Gravedad Especifica @ 15°C 0,842

Densidad @ 15°C [Kg/m3] 842

Punto de fluidez [°C] -10

Intervalo de ebullicion (ASTM) [°C] 232-350

Composicion

Parafinas 56,3

Aromaticos 27

Olefinas 4

Compuestos nitrogenados 2,5

Haluros 4,8

Azufre total (wt %) 0,7

Compuestos de Azufre (wt %) Mercaptanos 14
Sulfuros 14
Disulfuros 14
Tiofenos 14
Sulfuros ciclicos 14

Datos para el combustible diésel:
Gravedad especifica del diésel = 0,842
Densidad del agua, py,, = 1000 Kg/m3
Densidad del diésel, p,; = 842 Kg/m3
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Flujo de alimentacion de combustible, F; =

171400 bbl/d
27250 m/d
2,29 E+07 Kg/d
956007 Kg/h

3 ,
171400 201+ 882Kg  1m”  dia _ 550006 8918
d m’  629bbl 24h 2

4.1.2.1 Balance de material alrededor del reactor

4.1.2.1.1 Hidrégeno Requerido (H5)

4.1.2.1.1.1  Hidrogeno para la remocion de azufre

Total compuestos Azufre en la alimentacion= Alimentacion *(% Azufre)

956007% * 0,007 = 6692k7g

Mercaptanos en el azufre de alimentacion* % mercaptanos

956007% *0,0014 = 1338,4%

Tabla 4.2 Cantidad de compuestos de azufre en la alimentacion

Componentes Flujo Masico Hidrégeno requerido
(Kg/h) (Kg/h Hy)
Mercaptanos 1338,4 29,74
C"m/i"zlz;rtzs de Sulfuros 1338,4 59.48
Disulfuros 1338,4 43,88
Sulfuros ciclicos 1338.4 60,80
Tiofenos 13384 127,46
Total 6692 321,36

e Mercaptanos

C,H,,S+H,—>CH,-CH,-CH,—~CH, +H,S

1338,4 Kg C4H10S % 1I<mol(:4I_IIOS % 1I<moll_l2 % 2 KgHZ — 29,74$H2
h 90K,C,H,S 1K, CH,S 1K, H, h
e Sulfuros

C,H,,S+2H, —2CH, -CH, + H,S
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KgC,H,S 1K, CH,S, 2K, H, 2 KgH, Kg

1338,4 mol mol =59,48—=>H,
h 0K, CH,S 1K,,CH,S 1K, H, h
e Disulfuros
C,H,S, +2H,—2CH, -CH, +2H,S
1338 4Kg C,H,S, * 1K,,C.H,S, * 2K, H, * 2 KgH, - 43 88§H
D > 2
h 122K,C,H,,S, 1K,,C,H,S, 1K, H, h
e Sulfuros ciclicos
C,HS+2H,—CH,-CH,-CH, —CH3 +H,S
1338, 4 KECHS 1 KuolCuHS o 2Kt o 2 KgHy _ o o0 Ke o
h 88K, C,HS 1K, ,C,HS 1K  H, h
e Tiofenos
C,H,S+4H, —>CH, -CH, -CH, -CH, +H,S
1338, 4 KECH.S N KulCHLS | 4Kuully 2 Kety _ 1y yoKe p
h 84K,C,H,S 1K, CH,S 1K,  H, h

El hidrégeno total requerido para la remocién de azufre = Hidrogeno para

mercaptanos + Hidrégeno para sulfuros + Hidrégeno para disulfuros + Hidrogeno

para sulfuros ciclicos + Hidrégeno para tiofenos = 321,41 %

4.1.2.1.1.2  Hidrégeno para la remocion de nitrogeno
Nitrégeno total en la alimentacion = Flujo de Alimentacion - (% N,)

956000% * 0,025 = 23900%g

Tabla 4.3 Compuestos nitrogenados en la alimentacion

Componentes Composicion Flujo Masico Hidrégeno requerido
(%) Kg/h (Kg/h Hy)
Piridina 30 7170 907,59
Pirrol 35 8365 999,00
Quinoleina 35 8365 518,76
Total 100 23900 2425,10
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e Piridina

CHN+5H, — CH3-CH2-CH2 - CH2 - CH3 + NH3

e Pirrol
C4H5N+4H2 —>CH3 -CH2 -CH2 -CH3 +NH3

KgC,H,N 1K,
h 67KgC,HN 1K

C,H,N , 4K, H, . 2KgH, Kg

8365 = 998,85 H,
C,HN 1K, H, h

mol mol

e Quinolina

©CH2 -CHz-CHa
CH,N+4H, —> +NH3

C,H,N , 4K, H, . 2KgH,

mol

C,H,N 1K,k H,

mol

Kg

KeGHLN, 1K =518.75= % H,

mol

h 129KgC,H,N 1K

8365

mol

El hidrégeno total requerido para la remocion de nitrogeno = Hidrogeno para

piridina + Hidrogeno para pirrol + Hidrogeno para quinoleina =2425,14%

4.1.2.1.1.3  Hidrogeno para saturacion de olefinas
Total de olefinas en la alimentacién = Flujo de Alimentacion * (% Olefinas)

956007% *0,04 = 38240,2%

Tabla 4.4 Compuestos olefinicos en la alimentacion

Componentes Composicion Flujo masico Hidrégeno requerido
(%) kg/h (Kg/h Hy)
Olefinas lineales 50 19120,14 455,24
Olefinas ciclicas 50 19120,14 478,0
Total 100 38240,2 933,24

e Olefinas lineales
CH, +H, —2CH, -CH, -CH,

KgCiH,, % IK,,CiH,, * 1K
h 84KgC.H,, 1K

molHZ sk 2KgH2

19120,14
CH, 1K

= 455,24 % H,

mol mol™* 2
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e Olefinas ciclicas
CH; +H, —> O

Kg

KgCH, 1K, CoH, , 1K _soke
5 A 2

80KgC.H, 1K

malHZ % 2KgH2

19120,14
C,H, 1K, H,

mol mol

Hidrogeno total requerido para la saturacion de olefinas = Hidrégeno para

olefinas lineales + Hidrégeno para olefinas ciclicas = 933,24 %
4.1.2.1.1.4  Hidrogeno para Saturacion de aromaticos

Total de aromaticos en la alimentacion = Flujo de Alimentacion*(% Aromaéticos)
Kg
956007 * 0,27 = 258121,897

CH,+3H,—>CH,,

KgC,H, 1K, CH, 3K
h  78KgC,H, 1K

morH > * 2KgH,
CH, 1K

Kg

258121 =19855,537H2

mol mol™+ 2

4.1.2.1.1.5  Hidrogeno para la remocion de Haluros

Total de haluros en la alimentacién = Flujo de Alimentacion*(% Haluros)

956007 * 0,048 = 45888,33$

h
@—CHZ-CHZ-O
@—cmcm
+3H2 — + HCI

KgC.H 1K H K H
45888,33 gCS QCZ* mnlC8 9Cl % 3 mol”~ 2 % 2KgH2 :1966,64EH2
h 140KgC,H,Cl 1K, C.H,Cl 1K, H, h
45888,33 Kg de Haluros requiere=1966,64 %Hz
El hidrégeno total requerido = H, para desulfuracion+ H, para

desnitrogenacion+H, para saturacion de olefinas +H, para saturacion de

aromaticos +H, para remocion de haluros = 25501,96 %HZ
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Usando el 100 % del exceso de hidrégeno, se tiene:

Exceso de hidrégeno =25501 ,96%
H2requerido + Exceso H2=51OO3,92%

Hidrégeno total en la alimentacién, F, = 51003,92%

Balance total alrededor del reactor

F,=F +F, =956007 + 50758 = 1007010%

4.1.2.1.2 Amonia producida

e Piridina

T170 KECHN (1K, CHN | 1K, NHy  VTKGNH: o o KeNH,
h 79KgC.H,N 1K, C.H.N 1K,k NH, h

e Pirrol

KgC,HN 1K, C,HN 1K, 6 ,NH 17KgNH

8365 L1 % mol~4""5 % mol 3 x 8 3 :2122,46QNH3
h 67KgC,H,N 1K, C,H,N 1K, NH, h

e Quinoleina
KgC,H,N , 1K, CH,N 1K, ,NH 17KgNH K,

8365 8 971 % mol~9""1 * mol 3 % & 3 :1102,36_gNH3
h 129KgC,H,N 1K, C,H,N 1K, NH, h

Amonio total requerido = NH; producido desde piridina + NH; producido desde

pirrol + NH; producido desde quinoleina = 4768%

Kmol

NH = 280,45 NH

3PRODUCIDO 3

4.1.2.1.3 Sulfuro de hidrégeno producido

e Mercaptanos
KgC,H,S 1K, ,CiH S, 1K
h 0K,C,H,S 1K

oty S 34 KgH,S

1338,4
C,H,S 1K, H,S

:505,62%H2S

mol mol

e Sulfuros
KgC,H,,S 1K, C,H,S 1K, H,S 34 KgH,S
h 0K, CH,S 1K,,CH,,S 1K, , H,S

1338,4 =505,62%H2S

mol mol
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e Disulfuros

mol

13384 KECul1S: , 1K, CilloSy 1K, S, 34 KgH,S _1106K8 1 s
h 122K,C,H,,S, 1K, ,C,H,S, 1K, H,S h
e Sulfuros ciclicos
KgC,HS 1K CH,S K 1K, 6 ,H,S 4 KgH
1338,4 gLy 8™ % mol 477 8% mol” =~ 2 *3 g 252517,11§H2S
h 88 K,C,H,S 1K, C,HS 1K, H,S h
e Tiofenos
KegC,H,S 1K CH,S, 6K 1K H,S 34 KgH,S
1338,4 g 47745 mol~ 47" 4 % mol~ "2 % &g 2 :541,73EH2S
h 84K,C,H,S 1K, CH,S 1K, H,S h

mol

El total de sulfuros de hidrégeno producido = H,S desde mercaptanos + H,S

desde sulfuros + H,S desde disulfuros + H,S desde sulfuros ciclicos + H,S

desde tiofenos = 2443,04 %st
4.1.2.14 Cloruro de amonio producido

HCI + NH3s —> NHa4Cl

KgC,H,Cl , 1K,
h 140KgC,H,Cl 1K

CH,Cl , 1K, HCl _365KgHCI
C,H,Cl 1K, HCI

Kg

45888,336 = 11963,747HCI

mol

Suponiendo que la conversion es del 68 %
KgHCI, 1K, HCI K HCI

mol _ 222,88 mol

11963,74*0,68 = 8135,35 =
36,5KgHCI

K, HCl 1K

557 g8 Kool NH,CI K
’ h

= 222,88 —m!
1K, HCI h 1K

mol

NH,CI  53,5KgNH,CI
NH,CI

ol KgNH,ClI

=11924,401

mol

Por lo tanto,

NH, consumido = 222,88 K0!

NH, producido =280,45 X710/

Kmol

NH; libre = NH; producido — NH; consumido = 57,57
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17KgNH KgNH.
Masa de NH, libre =57,57K, *——5""3 _ 978 60 ~5 "3
1K, ,NH,
F3: 1007010,9 Kg/h
Diesel 956007 Kg/h
Parafinas 57,9 %
Aromaticos 256 % 258121,8 Kg/h
Olefinas 38% 38240,28 Kg/h
Olefinas lineales 19120,14 Kg/h
Olefinas ciclicas 19120,14 Kg/h
Compuestos de N2 24% 23900 Kg/h
Piridina 7170 Kg/h
Pirrol 8365 Kg/h
Quinoleina 8365 Kg/h
Haluros 46% 45888,34 Kg/h
H2 51% 51003,92 Kg/h o
Compuestos de azufre 0,7 % 6692 Kg/h O
Mercaptanos 1338,4 Kg/h —
Sulfuros 1338,4 Kg/h QO
Disulfuros 1338,4 Kg/h < Ftano  C2H6 0,2 % 2215,4 Kg/h
Sulfuros ciclicos 1338,4 Kg/h Ll Propano C3H8 1,99 % 20039,5 Kg/h
Tiofenos 1338,4 Kg/h 0 gutano caHi0 0,95 % 9566,6 Kg/h
Pentano C5H12 0,65 % 6545,6 Kg/h
H2S 0,24 % 2443,0 Kg/h
NH3 0,10 % 978,7 Kg/h
H2 2,53 % 25502,0 Kg/h
NHACI 1,18 % 11924,4 Kg/h
Diesel 92,09 % 927129,9 Kg/h
Efluente del reactor= 1007010,9Kg/h
Figura 4.1 Balance de masa en el reactor
4.1.2.2 Balance de material alrededor del separador
41221 Caudal de agua de lavado, F,
. . Kg, m’ m’ Kg
Caudal de alimentacion r = 956007 —=>* ——— =1135,4 — p=842—
h 842Kg h m

3
Volumen del caudal de alimentacion = 1135,42 mT

Asumiendo que el flujo del agua de lavado es el 5 % del volumen de la

alimentacion fresca.

3

Flujo de agua de lavado £, =11,35%0,05 = 56,77m7agua

K 3
Flujo masico de H20 de lavado, F, =1000—‘§*56,77m7 =56770
m

41222
NH,+H,§ = NH,HS

Flujo del agua acida, F7

Kg
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1K, ,NH, , 1K
17KgNH, 1K

o>, 34KgH, S
NH, 1K, H,S

=1957,38%H2S

978,69 Kf NH, *

mol mol

H,S libre = 2443,04%1{25 -1957,38 %HZS _ 485,66%1{23

LK, NH, 1K
17KgNH, 1K

NH ,HS , 51KgNH,HS
NH, 1K, ,NHHS

mol

978,69 Kf NH, = 2936,07%NH4HS

mol mol

El agua acida contiene:

NH,HS = 2936,07 %; NH,CI = 11924,401 % - Agua de lavado = 56770 %

Kg

Flujo del agua acida = F; = Mgy s + Mgy + M = 71630,477

agua lavado

F, (Gases Hz y H2S)

H, lbre = 77, entrada - 77, consumido = 51003,92-25501,96 = 25501,96 %

H,S lbre = H,S producido - #7,s reaccionado con NH,

2443,04 -1957,38 = 485,66 %

Por las especificaciones de disefio del separador y tomando en cuenta un 60%

de eficiencia de separacion, se obtiene la cantidad de 291,4 Kg/h de m.s

removido en el separador, mientras el resto de #,s se dirige hacia el stripper.

La cantidad de #7,s removida en el separador = 291 ,4%
F6 = H,libre + m,s removido en el separador =25501,96 +291,4= 25793,3%

Aplicacién de balance total alrededor del separador, Fy+F,=F+F +F,

F,=F,+F,—F,—F, =1007010,9 + 56770 —25793,35 - 71630,47 = 966357,08%
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Etano C2H6 2215,4 Kg/h

Propano C3H8 200395 Kg/h 25793,3 Kg/h Absorbedor
Butano C4H10  9566,6 6 Kg/h —
Pentano C5H12  545,6 Kg/h F6=H2 libre+H2S removido
H2S 2443,0 Kg/h H2=25501,96 Kg/h
NH3 978,7 Kg/h H25=291,4 Kg/h
NHA4CI 11924,4 Kg/h
Diesel 927129,9 Kg/h
V-001
F5
Al stripper
966357,08 Kg/h
F4=Agua Lavado
56770Kg/h F7=Agua Acida MNHaHs=2936,07 Kg/h
71630,47 Kg/h mnHac1=2936,07 Kg/h

Magua lavado=2936,07 Kg/h

Figura 4.2 Balance de material en el separador

4.1.2.3 Balance de Material alrededor del absorbedor
Tomado el 25 % en peso de DEA (Dietanol amina) y 75 % en peso de agua.
Fraccion de DEA = 0,25

Fraccion de agua = 0,75

C,H,OH—-NH-C,H,OH+H,S—>C,H,OH—-NH,HS-C,H,OH
DEA bisulfitos

Peso molecular DEA=105 Kg/Kmol

1 Kmol de H,S requiere = 1 Kmol de solucién DEA
34 Kg de H,S requiere = 0,25*105 + 0,75 *18 = 39,75%1)54

291,4 Kg de H,S requiere = 393%*291,4 = 340,7%05;4

Amina pobre (solucién DEA) requiere = Fy= 340,7 %

Amina rica = F;= H,S removida +amina pobre = 291,44+ 340,7 = 632,065%
Amina rica = F;= Kg

H, reciclado = F;- H,S absorbido en la solucion DEA

H =25793,35-2914 = 25501,9%

2 reciclado
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H2 reciclado F9=Amina Pobre

25501,95 Kg/h®
340,7 Kg/h

Absorbedor
T-002

F6= H2 libre +H2S removido del separador
H2=25501,96 Kg/h
H2S=291,4 Kg/h >

F6=25793,35 Kg/h

F8=Amina Rica
632,065 Kg/h

Figura 4.3 Balance de material en el absorbedor

4.1.2.4 Balance de material alrededor del stripper
Generalmente el stripper remueve componentes desde C, —C;
4.1.2.4.1 C> producido
e Desde sulfuros
CH,-CH,-§-CH,-CH,+2H, - 2CH,-CH,+ H,S

1K, sulfuro 2K, C,H¢ A 30Kg C,H, =892,27§C2H6
90 Kg sulfuro 1K, , sulfuro 1K,k 6 C,H, h

1338,4 Kg sulfuro*

e Desde disulfuros
CH3 -CH,-S-§S-CH, —CH3 +2H, —>2CH3 —CH3 +2H,S

*

1K, ,, difulfuro 2KmO,.C2H6 «30Kg C,H, =658,23£C2H6
122 Kg disulfuro 1K, ,disulfuro 1K,  C,H, h

1338,4 Kg disulfuro*

Produccion total de C, = C, desde sulfuros + C, desde disulfuros = 1550,5%C2

4.1.2.4.2 Cs producido

e desde olefinas lineales

CH3z - CH2-CH = CH-CH2 -CH3+ H2 —™ 2CH3 — CH2 — CH3
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1K, , olefina 2K
84 Kgolefina 1K, ,olefima 1K

mo

C,H, ,44Kg C,H,
C3H8

1338,4 Kg olefina * 14021388 ¢ 1,
h

mol
4.12.43 C4producido
o desde mercaptanos

1K
90 Kg mercaptanos 1K

Kg

mercaptanos 1K = 862,52 o C,

C, »8Kg C,
mercaptanos 1K, , C,

mol mol

1338,4 Kg mercaptanos *

mol mol

e desde sulfuros ciclicos

; +  2H, —> CH3—CH2—CH2—CH3+H2S

1K, sulf. ciclicos 2K, C, «8Kg C,

1338,4 Kg sulf- cicli cos* - -
88 Kg sulf. ciclicos 1K, sulf. ciclicos 1K, , C,

= 1764,25? C,

e desde tiofenos

" 4 4y —> CH,~CH,-CH,-CH,+H,S

1K
1338,4 Kg tiofeno * —.
84 Kg tiofeno 1K

tiofeno 1K, ,C,  58Kg C,

tiofeno 1K, C,

=924,13 Iig C,

mol

e desde pirrol

“ +4H2 — CH3s— CH2—- CH2 - CH3 +NH3

1K, pirol 1K, C, 58Kg C,

8325 Kg pirrol * - -
67 Kg pirol 1K, , pirrol 1K, , C,

- 7241,34? C,

C, total producido = C, desde mercaptanos + C, desde sulfuros ciclicos + C,

desde tiofenos + C, desde pirrol = 10792,24%

4.12.44 Cs producido

e desde piridina
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N + 5H2 —> CH3 - CH2—- CH2 — CH2— CH3 +NH3

1K, piridina _ 1K, C, _58Kg C;

sk mol ~'5

67 Kg piridina 1K, , piridina 1K

mol 5

7170 Kg piridina *

= 6534,68 % C,

H,S removido en el stripper = 10 %

Desechos ligeros = £, =10+C, +C, +C, +C, = 20289,55%

Producto final = £, = F, — F;, = 966357 —20289,55 = 946067,45%

Contenido de azufre en el producto = 946067,53*0,0005=473,03 % S

F11=C2+C3+C4+C5+H2S
F11=20289,55 Kg/h

>

€2=1550,5 Kg/h
€3=1402,13 Kg/h
€4=10792,24 Kg/h
€5=6534,68 Kg/h
H25=10 Kg/h

Del separador
F5=966357,08 Kg/h
_

stripper
T-001

N

F12=946067,53 Kg/h
F12=F5-F11=966357,08-20289,55

Figura 4.4 Balance alrededor del stripper

4.3 BALANCE DE ENERGIA

4.3.1 Balance de energia alrededor del intercambiador de calor E-001
4.3.1.1 Corriente Fria
Temperatura de entrada: t1=30 °C

Temperatura de salida: t2=120 °C
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Temperatura promedio: T,,; =(t, +1,)/2=75°C
Calor especifico: Cp@75°C =2,1KJ/Kg°C
Tasa de flujo masico: 956007 Kg/h

Carga de calor: Q=mCp (t, - t,) =956007 *2,1(120 - 30) =18E + 7 KJ/h

4.3.1.2 Corriente caliente

Temperatura de entrada: 77 = 425 °C

En el caso de estado estacionario, la cantidad de calor liberado por el efluente
del reactor, sera igual a la cantidad de calor absorbido por la alimentacién:

Q absorbido por la alimentacion = Q liberado por el efluente

Cp @ 380 °C = 3,5 KJ/Kg°C
Q liberado por el efluente = mCp (T, - T,) =1007010,9 *3,5(425 -T,) 2

180685320 =1007010,9 *3,5(425 -T,)

Temperatura de salida: T, = 373,71°C

4.3.2 Balance de energia alrededor del reactor

4.3.2.1 Entrada

Velocidad de alimentacion de combustible en el reactor = F, = 956007 Ke

Velocidad de alimentacion de hidrogeno en el reactor = F, = 51003,94%

Temperatura de entrada, T, =325°C
Cp combusible (@325 °C=3,305 KJ/Kg°C

Cp H, @ 325°C =14,69 KJ/Kg°C

Qentrada = (mcom bustibé Cpcombustibb + mHZCpHZ) ' (AT)

Q... = (956007 *3,305 +51003,94 *14,69) *325 = 12,7E + 8%

129D, M. Himmelblau. (1996). Basic principles and calculations in chemical engineering. (6ta. Ed.)
Prentice Hall PTR.
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4.3.2.2 Calor de las reacciones en el reactor

Tomando todas las reacciones que ocurren en el reactor, el calor de formacion
calculado es de — 77026187,09 KJ/h, (el signo negativo muestra que el proceso
es exotérmico).

Calor de reaccion=4AHmxn=-77026187 KJ/h

4.3.2.3 Salida del reactor
Como el reactor esta operando en condiciones adiabaticas, aplicando el balance
total alrededor.

KJ
QSAL]DA = QENTRADA +AH wn 1347402766 7

T, = 425°C

Ascenso de temperatura en el reactor ( A7reactor)=100°C

4.3.2.4 Inyeccion de agua de lavado
4.3.24.1 Para efluente
T=373,7°C

Cp @373°C=3,45KJ/Kg°C

O =mCpAT =1007010,9*3,45*382,82 =13,29F + 8%

4.3.2.4.2 Agua de lavado

Temperatura= 30 °C
Cp @30°C =42 KJ/Kg°C

Flujo masico de aguade lavado = 56770 %

O = mCpAT = 7153020 %

Después de la mezcla, la temperatura de referencia sera 1, =0°C

130
Qmez('lu = m(?ﬂuenlecp(T - TR) + mHzOCp(T - TR )

1329988499 + 7153020 = m Co(T —Ty) + m,, o Co(T —T)

efluente

1329988499 + 7153020 =[1007010 *3,45 + 56770 *4,20](T —0)
T =358,23°C

130D, M. Himmelblau. (1996). Basic principles and calculations in chemical engineering. (6ta. Ed.)
Prentice Hall PTR.



4.3.3 Balance alrededor del enfriador
4.3.3.1 Calor de entrada

QEmrada = me_ﬂuent(ecp (T_7—1'€) + my 20Cp (T_7—1'€)

Flujo masico del efluente=m =1007010 %

efluente

Temperatura =T=358,23 °C
Cpefluente@358°C=3,4 KJ/Kg °C

Flujo masico del agua = m,,,, = 56770 %
Cpagua@358°C=6,42 KJ/Kg °C

QEntrada = [meﬂuentecpeﬂuente + mH20CpH20](T - TR)
KJ
Qearaas = (1007010,9%3,4-+ 56770 *6,42) *358,3 =13, SE +8 ==

4.3.3.2 Calor salida

QSalida = meﬂuentecp(T - TR) + mHZOCp(T - TR )
T=70°C

CPoonme @ 70°C = 2,25 KJ/Kg°C

Cpyyp @ 70°C =417 KJ/Kg°C

Qe = MegruenCP(T=Tg ) + 115 Cp(T-Ty )
Quiice = [Megiens CPetiente T M1720CPy20 (T - Ty)

0.0 = (1007010,9%2,25+ 56770 *4,17)* 70 =17,5E + 7%

Por lo tanto, el calor removido por el enfriador =0y, ... = Dsuiia

1357081778 —175175379 =11,8E + 8%

4.3.3.3 Refrigerante requerido (Agua)

Temperatura entrada, T, = 25°C
Temperatura salida, T, = 60°C

Temperatura promedio, T, , =42,5°C

Cpypy @ 42,5°C = 417 KJKg°C
Q=mCpAT(z, —¢,)

1181906398 =m *4,17(60 - 25)

108
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Flujo masico del refrigerante = m = 80,9E£ +5 Ke

p agua @25°C =998 K—‘?
m

K(y _
Flujo volumétrico del agua — ;,/, - 8098012(2 h _g11425 m
998 g/ 3 h
m
4.3.4 Balance alrededor del Stripper
4.3.4.1 Calor de vaporizacion (1)
KJ
Etano =30220%7 Propano = 325,645, Butano =360,53—,
Kg Kg Kg
KJ
Pentano =372,16—
Kg
4.3.4.2 Calor requerido para vaporizar desechos livianos
Calor requerido para C, = QC, = mg,A-, = 1550,5%*302,29% = 468700,64%
g
. KJ
Calor requerido para C; =QC; =mq3Aq-, = 456589,613 o
. KJ
Calor requerido para C, =QC, =m ,A., = 3890926,29 e
. KJ
Calor requerido para C; = QC5 =m sA-5 = 2431946.5 >
. . ‘. KJ
Calor total requerido para vaporizacion = Q, = 7248163,05——
4.3.4.3 Capacidad calorifica @38°C
KJ KJ KJ
Etano =3,56——, Propano =281 ——, Butano =247 ,
Kg°C Kg°C Kg°C
KJ KJ
Pentano =234 —— H,S=1072———
Kg°C Kg°C
4.3.4.4 Calor contenido
K KJ KJ
O.. =me,Cpe,T = 15505 Tg*3,56 XeC *38°C =200751 =%

Oc, =me;Cp;T = 149719 %

O, =m,Cpe,T = 1012959 %
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O, =mesCpesT = 581063 %

KJ
Opras =My ysCpyyys T =407,36 .

Contenido total de calor entrante con desechos livianos = Q, = 19,53E+5%

Calor total saliente desde el extremo superior del stripper

Ouuiua = O, + 0, =7248163 +1953901 =92F + 5%

4.3.4.5 Vapor requerido

Calor cedido por el vapor = O = 7248163 %

Presion de vapor = 100 psi

Calor latente = 4 = 2066,3%

Flujo masico del vapor requerido =m =Q/1 = % = 3507,7%

Posterior al balance de masa y energia se realizé el disefio de los equipos, cuyos
datos fueron comprobados también con el simulador. Este archivo se encuentra

en el anexo D.



19H T0FXIN - TOH-Bluowe

iy Efazayy
-
uowe =%

13531p
ugaEjuSI [

= Epl2E
H An enbe
osaubu| ozH

T0-XIN
FLEEET]
apsap |a53lp
uoraEjUBUl Y
° (0-3
- H00-3
wod
oz hioiaeyuaiulliy
- [
F0M30N
dNOD
Z00-3
L uoiaEjusi
b -
1003
THHNLYN ouIoy
_fie oraEjuLIg

004-4-4d
ugIBUBWIIY MOH
-

SN0 YD

TH-UgIaEjUIY
Elazay

005344
ZH

* UDIgEjUAALITY
Z00-d GpEINYNS3pOIPIH
135310
Z00-3 o 1oL
HOE-XIN
LOO-A Jopeiedas
. |@581p =+
MOO-A O0L-XIH WNow Joden-jas3p 504301
oz Hodn = ~
UD19EJUSWI[F-OTH -
Joden
Lol )
VI

O1MIFHIH

Z00rL

Ll

sosasouad ap olnj4 ap eweibeiq

SAH PepIun ¥[ 9p ugpeWIS 'y



| - 37 jusuodwon|  SWep aERg
add ] Aqjusuocdwor | pajosjasg
] | SWALIDLIAT, MOYS A ~ xmgmﬁn_mz
«ZEe[0ldan
Fanac.d el ) aed
~ 25H52D Fral Gzou xtmﬁn_ an
0GHF2] 2 Fzou xmmm_a_n_ an
arHEZD £22 £20u xmwm_a_n_ anl
a¥Hzz] 7z Zzou xmmm_a_n_ an
FrHIZD 172 [ras xDNN_a_n_ anl
Z¥HOZ2 0z nzou xmgm_a_n_ anl
OFHELD (1] fLIY «ZB __a_n_mz
8EHRLD gl aLou ki __a_n_mz
9EHLLD 212 210U <59 __a_n_mz
FEHILD 912 910U « 15 __a_n_mz
ZEHSLD 510 LM U35 «5E __a_n_ an
OEHFLD ¥l pLIu sk2 __a_n_mz
8ZHELD £1a £Lou =40 __a_n_mz
9ZHZ LD z1a ZLou me_a_n_ aN
FZHLLD L1 LLJu «B210l48N
ZEHOLD oL auedag-u e cm_uﬂ
0zHED EJ AUBLOK-U <-Enyeqns- > =
8LHED 2] SLIEFIg-U g auELE4
9LH2 F | auEjday-u 0zH
FLHID 9 auERaH-U aing ppF-> =TT
OLHFD ] ALY SzH
uaboipdy
gjnwiny WALOUAS, ¢ SWEN N o) SUWRH WIS auBing-u [EanEL i
0Cm.n_0_n_ 2LIOIIPE ]
_ ey 3 [FUEETE=)
RENEUERY \_ YaER v By sueUodury &
A1R1g euodwoy auy) W aqe|EAy SjuaU0dwo sjuauodwoy papeRs juauoduwo?]) ppy
== == [s3ueqgeieg SASAHI L - 1517 usuodwo) :malp 15 usuodwo) T

UQIORJUSWI[E 9P JUSLLIOD B[ 9p sajuduodwod IsI [y e[qe L

"BolIgjsowle ugisald e uonsano us ayusuodwod |ap uQIol|INga ap einjesadwa) | S8 oJawnu |8 anb seljuaiw ‘Julod Buljiog [ewlioN
eolIUbIS dgN "ON-dgN Owo09o uedynuapl uelse sajuauodwoo-opnasd soT "asiezi|in e opinj a)anbed [ap owoo |se ‘ugloejuawije ap

8JUB1LI00 B| UB sajuauodwod ap UQIooa|as B| B A UQIoR|NWIS 8p 0SED 0OASNU UN JeIolul B 8padoid 8s |9SaIp [ap Uoloeziisjoried e| eled

AVIAIS V TAdSHIA THA NOIDVZIIALOVAVD Ivy

47



113

Luego se elige el paquete termodinamico Peng- Robinson.

Ya seleccionado la lista de componentes y el paquete termodinamico, se
utiliza la herramienta de caracterizacion “Oil manager” y se selecciona
“‘enter oil environment”.Posteriormente se selecciona afiadir para ingresar
el corte de diésel segun la normativa ASTM D86, obteniéndose la curva

respectiva.

Tabla 4.2 Datos de la curva de destilacion ASTM D86 del diésel

o AssayAssay-1 e
Azzay Definition Input Data
Bulk Properties Uzed - £ Buk Praps Azzay Basis Liquid % alume -
Assap Data Type | ASTH DEE =l|| [ Eeikitn fssay Percant TemTE;ature |
Light Ends Ignare - 1,000 1296 |7
5,000 170.0
Malecular 't Curve | Mot Used - 10,00 150.0
. 20,00 2186
Dengity Curve Mot Uzed - 30,00 5408
iscosity Curves Mot Uszed - 40,00 2532
50,00 276.8
£0.00 294 4
70,00 311.0
80,00 328.0
90,00 3536
35,00 3740 | +
Edit Azzay...
I TableisReady |
Light Ends Handling & Bulk Fitting O ptions |
t Input Data | Calculation Defaults J Working Curves J Flotz | Correlations J User Curves J Motes J
Delete | Hame: N Calculate

Figura 4.1Curva del ensayo del diésel

v Assay:Assay-1 = S

Froperty Selection

Input D86 Distillation - Assay-1

Froperty:
Distilation - s
—— 0%
3800 /
//‘

g 3000 //“,/
o
% 2500 ///
oL
E /'/
P11

]
7

1000
00000 1000 2000 3000 4000 5000 6000 TOO0  B000  S000 1000

Liguid Volume Percent

] Input Data J Calculation Defaults J Working Curves Plols| Correlations J Uszer Curves JNotesJ

Delete | Mame:  fassap L AssayWasCakdated ]
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4.4.2 SIMULACION DE EQUIPOS

Bomba de alimentacion del diésel P-001

2 Pump: P-001 [ =S|

Design Name |F-001
Connections
Parameters Clutlet
Curves it |&limentacion E-001 |
Link.s ﬂ
ser Varnables 1._:)
Mates
—— A
Energy Fluid Package
|Q1 ﬂ | Baziz-1 ﬂ

= Deszign | Fating J Wiorksheet J Performance J Diwnamics J

Dotz | N 7 On [ lonored

Figura 4.2 Lineas de corriente conectadas a la bomba P-001

& Pump: P-001 El@

Design
9 Delta P

Cetrzeltens F300 FFa el et
Parameters B0.00 %
Preszure R atio :

Curves 53,08
Links
User Yariables "‘j

Dty —)'.u

|282'I 1 kb

Motes

. Design | Rating J W orkshest J Parformance J Dynamics |

Dielete T v On T lgnered

Figura 4.3 Parametros para el disefio de la bomba P-001



Tabla 4.3 Condiciones de las corrientes
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Mame Alimentacian d | Alimentacion E G
ApaLr 0.0000 0,0000 {Emphys
Temperature [C] 30,00 3242 Lemphys
Preszzure [kFa] 2400 AR40 <empys
talar Flow [kgmolesh] 4403 4403 <Lempys
M azz Flow [kash) 9,61 5e+005 9.6715e+005 <Lempys
Std Ideal Lig %ol Flow [m3/h] 1135 1135 LEmphy:
balar Enthalpy [k kgmole] -4 B48e+005 -4 625e-+005 <Empkys
balar Entropy [kl kgrmole-C) 4327 435.3 {Emphys
Heat Flow [kJ/h] -2.047=+009 -2, 036e+004 1.01ke+007
Intercambiador de calor E-001
I Heat Exchanger; E-001 El@
Design Tube Side Inlst Mame |E-001 Shell Side Inlet
Conneclions Mezcla comp. E-O01 lirmentacidn E-001 hd
Parameters _'_r_i'_—
Spacs . Tube Side Shell Side
Uszer YWariables
Tubeside Flowsheaet Shellsu:le Flavizheet
Motes Caze [Main) Caze [Maln]
Tuhe Side Qutlet Shell Side Outlet

Ahmentacmn E-002
Tube Side Fluid Pkg

Baziz-1 -

Alimentacian horno hd

Shell Side Fluid Fkg

B asiz-1 -

= Design | R ating J Wwiorkshest J Perfarmance J Dynamics J HTFS - TASC J EDR - SheliTube J

Delete

< — [ lgnored

Figura 4.4 Lineas de corriente conectadas al intercambiador E-001
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Mt Heat Exchanger: E-001

Design Heat Exchanger Model—————— Heat Leak/Lo
Reresine Ezchanger Design [End Paint) & Mone " Estremes (" Propartional
Parameters —;_'_ _'_r
Specs
e Vot Tube Side Shell Side
zar W aniables
Delta P 40,00 kPa
Nates Delta P = I
|1 B.A5 kPa U, |5,81 Be+008 kJ/C-h
L . —
Exchanger Geometry
¥ Calculate Ft Factor
Tube Pazses per Shell | Shell Passes | Shells In Senes First Pazs Shell TEMA Type
I 2 2 1 Counter F
Figura 4.5 Parametros de disefio del intercambiador E-001
= Heat Exchanger: E-001 E=RECR =
Rating Sizng Data = i
& - c Accept any input data
Sizing Dverall Shell Tube
Parameters Configuration Calculated Irdarmation
MNozzles Murriber of Shell Passes 2 Shell HT Cosff [kl /hrm2-C] < Emnplys
Haat Lose Murnber of Shells in Senes 1 Tube HT Coeff [k h-m2.C] < emply>
Mumber of Shellz in Parallel 1 Owerall U [le)fh-m2-C] 7158
Tube Passes per Shell Orwerall UA [kd/C-h] 5.845e+005
Exchanges Orientstion | Horizontal Shell DP [lPa] 4000
Fiest Tube Pass Flow Direction Counker Tube DP [kPa] 16,55
Elevation [Base] 0.0000 Heat Trang Area per Shell [m2] 8166
Tube Volume per Shell [m3] 6,210
TEMA Type | B EZnE Shell Volume pes Shell [m3] g1z

Design  Rating | Workshest | Peformance | Dunamics | HTFS -TASC | EDR - SheliTube |

Dielate

| e e pdate | I [gnored

Tabla 4.4 Informacion general del intercambiador

(Tipo TEMA se encuentra en el anexo H)




Tabla 4.5 Condiciones en las corrientes de entrada y salida de E-001

Mame Mezcla comp. E | Alimentacion E- | Alimentacion E- | &limentacion he
Y apour 0.9324 0,9735 0,0000 0,0000
Temperature [C] 23932 3556 32.42 1200
Prezzure [kPa] 5450 5433 5540 BA00
talar Flow [kgmole/h] 4 377e+004 4 37 7e+004 4403 4403
tazz Flow [kath] 1.087e+006 1,087e+006 9,615e+005 9 515e+005
Std Ideal Lig %ol Flaw [m3/h) 2319 2318 1135 1135
talar Enthalpy [kl Agrale] -1 514e+004 -1.911e+004 -4 B25e+005 -4 Z30e+005
talar Entrapy [k Akgrole-C) 1598.4 1523 436.3 B48.6
Heat Flow [kJ/h] -b E2Re+008 -8, 365e+003 -2 136e+009 -1 8E2e+009

Horno H-001

117

Mame [(H-007

—Hat uzed by Simple Model

Econ Zone [nlet

Econ Zone Oulet

Conv Zone Inlet

Cony £one Outlet

R adiant Zone |nlet

R adiant £one Outlet

Combuszstion Product

|~

|GAS.COMBLS

—H Enternal—
FPaszes

117

| 3 5
Fuel Streams _
[ GAS NATURAL in 35 Mode
<< Stream »» Ajr Feed . Fluid Package
[&IRE - | Basis-1 -]

Figura 4.6 Corrientes de entrada y salida



—Model Selection —Steady State Parameter
- : ici ITB,DD
Steady State model | Simple Fired Heater LI Ly
Excesz Air Percent IED'DE|
—Flame Statu —upgen
| Flame I3 Qut 02 Mising Efficiercy  [100.00
Light Extinguizh
—Fg-:l
—Combustion Boundarie: Cormpatient Enable b i Effiu:ienu:y:'
Mir. &ir Fusl Fiatio 1,000 o W 100,07
Calc. Air Fuel Ratio <emply> Methane v 100.0
Man. Air Fuel Fiatio 40,00 Ethane | W 100.0
Propane [ 100,0
" r-Butane [ 100.0
7] Elame Shouid Auto Light o 4 ; njj
When Inside Boundary LI_I g

Tabla 4.6 Parametros de disefo

Tabla 4.7 Corrientes de entrada y salida en el horno

MHame Alimentacion he AIRE | GAS MATURAL | Alimentaciin PF | GAS COMELS
W apour 00000 1.0000 1.0000 0.0000 1.0000
Temperature [C] 120,0000 120,0000 120,0000 365, 7001 441 1043
Prezzure [kPa] 5500 5500 5500 5500 5500
kolar Flow [kagralesh] 4402 £333 103071, 7550 88h,0850 4402 E333 11833,6311
Maszz Flow [kash] 961544, 2460 45185783 158254500 961544, 2460 330344,0283
Ligw/al Flow [m3/h] 1136,4362 3635837 493 BE11 11364362 396,075
Malar Enthalpy [k kagmale -4, 230e+005 2584 -7.285e+004 -2, Ffde+005 -5, 722e+004
kalar Entropy [k /kgmale- 548.6 126.1 163.1 8323 1565
Heat Flow [k /h] -1,8625e+09 2,817 2e+07 -6.4217e+07 -1.2215e+03 -6.7749e+08
Reactor
A Plug Flow Reactor: REACTOR PFR-100 - Global Rxn Set ==

Design

Connections Inlets

Parameters || Mezcla Alimenta
Heat Transfer <emply> s
IDiéseI E-001 A I
User Varisbles
Motes
Enerngy (Optional] J Fluid Package
ICI hd I I Basis-1 - I

m—
Designl Feactions IHating ] ‘whork.sheet I Performance ] Dynarics |

Do | I | o

Figura 4.7 Corrientes de entrada y salida R-001
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& Plug Flow Reactor: REACTOR PFR-100 - Global Rxn Set |- s
Rating Tube Dimensions
I Sizin Total Yolume | 1347 m3 |
e Length [ W |
Hozeles Diameter 7.000
Humber of Tubes ) |
‘wiall Thickness 5,000e-003 m
Tube Packing
Vioid Fraction I __1.000 |
“oid Yolume | 1347 m3

COMP

LIGEROS

-
Drezign J Feaction: Rating | “wiorksheet J Performance J Dynamics J

- g
Docte | N [ lonored =
MX-103 4~ Emonia
T
i

® HCI

MaIu
amonis-HCL  MIX-102

Figura 4.8 Dimensiones del reactor

Tabla 4.8 Condiciones de las corrientes de entrada y salida al reactor

M ame hezcla Alimenl Digzel E-O0 q
W apour 09332 0,930 <emphy:
Temperature [C] 2409 4250 <emphy:
Pressure [kPa) 5500 5450 <emphy:
Molar Flow [kamoleh] 2,982e+004 2.982e+004 <emphy:
tazs Flow [kg/h) 1.013e+006 1,01 3e+006 <emphy:
Std Ideal Lig *al Flaw [m3/h) 1869 1865 <emphy:
tolar Enthalpy [k Akgmale] -3,253e+004 -2 036e+004 <emphy:
tolar Entropy [kdkgmaole-C) 2132 2378 Lemphy:
Heat Flow [kl /h] -9, 702e+003 -6, 07 2e+002 -3.630e+002

Enfriador E-002

f= Heat Exchanger: E-002 =N Eol ===
Design Tube Side Inlet Mame |E-002 Shell Side Inlet
Connections Aiment Ingresa H20 hd
Specs 4
X Tube Side Shell Side
UzerVariables
Tubeside Flowshest Shellside Flowshest
Notes Caze [Main] Casze [Main]
] h_l_ | ] J_I_I_
Tube Side Outlet Shell Side Outlet
Alimentacidn -0071 - H20 -0 -
Tube Side Fluid Pkg Shell Side Fluid Pkg
E asis-1 - E asis-1 -

—
Design ‘ Rating J ‘Warlsheet J Performance J Dynamics J HTFS - TASC J EDR - ShelltTube J

S ] [

Delete

Figura 4.9 Corrientes de entrada y salida
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Exchanger Geometry
Iv Calculate Ft Factor

L= Heat Exchanger: E-002 == EcR="
Design Heat Exchanger Model Heat LeakLoss
Conmections E xchanger Design [End Paint] " None (" Estremes ¥ Proportional
P 'I_I_I_ Tr
Specz
T— Tube Side Shell Side
ser Wariables
e DoltaP Deltaf [1BE3KFa
E0.00 kPa Ua,  [8.352e+006 kJ/C-h
-— T —

Tube Passes per Shell | Shell Passes | Shells In Series First Pass

Shell TEMA Type

2 1 1 Counter

E

—
Design | R ating J Warksheet J Peiformance J Diynamics J HTFS - TASC J EDR - Shell&Tube J

e | | I~ lonored

Figura 4.10 Parametro de disefo

Tabla 4.9 Corrientes de entrada y salida del enfriador

M ame Alimentacion E- | Alimentacion - | |nigresn H20 H20%-001
" apour 09735 0.3395 0.0000 0.0000
Temperature [C] L)) 0,00 25,88 B0.00
Presszure [kPa] 5433 5373 5392 5373
bdolar Flow [kagmole/k) 4 37 e+004 4 3FFe+004 151 51
Mazz Flow [kgih] 1.087e+006 1.087e+006 5 E77e+004 5,67 7e+004
Std Ideal Lig %ol Flow [m34h] 2319 23119 56,88 56,88
b olar Enthalpy [k Agmole] -1.917 e+004 -4 BaGe+004 -2 861e+005 -2 83de+005
bolar Entropy [k Akamole-C) 1923 1360 53,86 62,25
Heat Flow [kl /) -8,365e+002 -2 023e+003 -9.07 5e+008 -8.931e+008
Diseifio de la bomba P-002
ar Pump: P-002 El@
Design Mame |P-002
Connections
Parameters Outlet
BEs Inet Ingrezo H20 -
Links i
User Yariables :)
Notes
—— A
Energy Fluid Package
oz hd Bagiz-1 A
_|= Design | Rating J Wwiork sheet J Ferformance J Diynamics J
Delste R, 1w On [T Ignered

Figura 4.11 Corrientes de entrada y salida



Design
Connections
Parameters
Curves
Links
User Yariables

Mates

=N E=R =

Pump; P-002

Deta P

5365 kPa
Pressure Ratio

1937

Adiabatic Efficiency

G000 %

D)

Dty —)'u
139,987 k'w

t Design | Fiating J Worksheet J Perfarmance J Dynamics J

Figura 4.12 Parametro de disefio

Tabla 4.10 Corrientes de entrada y salida

M arme [T&lmentacian H [narezo HZ0 [
W apour (,0000 0,0000 £Emphy
Temperature [C] 25,00 25,83 £Emphy
Prezzure [kPa] 27.00 h352 £emptys:
kalar Flov [kgmole/h) 2151 3151 <empty:
bazs Flow [kash)] 5 E7Fe+004 5B Fe+004 <emphys
Std Ideal Lig Yal Flow [m3/h] 5E.58 56,38 <empltys
dolar Enthalpy [k Akgrmole] -2 BE2e+005 -2 867 e+005 £Emphy
M alar Entropy [k fkgrmole-C] 53.71 5386 Lempty:
Heat Flow [k /h] -9, 020e+003 -9,01 Be+003 5 039e+005
Diseiio del separador V-001
€ 3 Phase Separator: V-001 = ==
Design Mame: fvv-001
Connections Ll
|| H20-&limentaci |
Parameters << Shream >
Wapour
Uger Yariables
W apor hd
Motesx
Light Liquid
digzel zeparador hd
Energy [Optional]
. Heawy Liquid
Yegeel Fluid Package -
- agua acida -
B aziz-1 -

_—
Design | Reactions J Rating J “worksheet J Dpnamics J

Dt | N | lonorcd

Figura 4.13 Corrientes de entrada y salida
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Design
Connections
Parameters
User Variables

Motes

3 Phase Separator: V-001 El@
DeltaP
Inlet [kPa] [1.0000
“Wapour outlet [kPa] 0,0000
Wolume
385,59 m3

Type

Liquid Yolume

1927 md
50,00 %

" Separatar (s 3 Phaze Sep

" Tank

_l= Design | Feactions J Rating J ‘wiorkzheet J Dpnamics J

Deicte | N | Lonore

Figura 4.14 Parametro de disefio

Tabla 4.11 Corrientes de entrada y salida

Hame

W apour
Temperature [C]
Prezsure [kPa]

tazs Flow [kah]

Heat Flow [kl /h]

Falar Flow [kgmale/h)

Std Ideal Lig Yol Flow [m3/h)
talar Enthalpy [k /kgmole]
kalar Entrapy [k Akgmale-C]

H20-Alimentac | diesel separac W apor
08321 00000 1.0000

B 48 E7 48 B7 43

h373 R3v3 B373

4 B92e+004 4835 3.904e+004
1.143e+006 9 6ES=+005 1.220e+005
2376 1154 11EE

-6, 228e+004 -4.11 2e+005 -2613
1312 447 9 97 04

-2 922e+009 -1.983=+009 -1.020e+003

Especificaciones despojador

Deszign
Connections
Paramneters
UserWariables

Naotes

Mame |T-001

Inlets

Wapor-Livianos Wapour Outlet |pro. ligeros ﬂ

<< Shream »»
N
- —
Energy [Dptional] }
|

“essel Fluid Package Liquid Outlet
| Basis-1 | [Digsel Hidradesuliurad: » |

i Design | Reactions J Rating J “wiorksheet J [ynamics J

Deite | I | onored

Figura 4.15 Corrientes de entrada y salida
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Tabla 4.12 Corrientes de entrada y salida

Mame Wapor-Livianoz || Digszel Hidrode pro. ligeros
" apoLr 0,0000 0,0000 1,0000
Temperature [C] G834 G834 G834
Preszure [kPa) 5373 5373 5373
tolar Flov [kgrmole/h] G029 B029 01,0000
b azz Flow [ka/lh] 9, 703e+005 9,7 03e+005 01,0000
Std Ideal Lig Vol Flow [r3dh) 1157 1157 (,0000
talar Enthalpy [kdkgmolz] -4 059e+005 -4 053e+005 -2651
talar Entropy [kl kamole-C) 4340 4340 97.09
Heat Flow [kl /] -2 042e+009 -2 042e+009 -0,0000
Disefio del absorbedor
" Column: T-002 / COL1 Fluid Pkg: Basis-1 / Peng-Robinson ===
Design Column Mame  |T-002 Sub-Flowsheet Tag |COLT
Connections Owhd Wapour Outlet
Moritar H2RECICLO -
Spees Top Stage Inlet
Specs Summary DEA, -
Subcooling 1
Notes Dphor;lnl;:: Streamlsnla Stage 2 P1 Optional Side Draws
|| << Stream »: gltt‘;naﬂeosf P73 kPa Stream Type | Diraw Stage
. ’D_ 1| << Stream >;
Bottom Stage [nlet P
W apar - ol ’W

Stage Mumbering
# TopDown (B
Edit Traps...

ofttom Up |

Bottoms Liguid Outlet

Ak INA RICA hd

= Design| Farameters J Side Opz J Fiating J wiork sheet J Ferformance J Flowszhest J Feactions J Dynamics J

Delete | Colurat E rviraniment... | Run | Beset | _ v Update Outlets [ _|
Figura 4.16 Corrientes de entrada y salida
Tabla 4.10 Corrientes de entrada y salida
Mame | DEA®COLT | wvapor @COLT | HZRECICLO @2 | AMIMA RICA &
W apour 0,0000 1.0000 1.0000 00,0000
Temperature [C] 30,00 67,48 B7.49 B7.49
Prezzure [kFPa] h3ra h3ra h3ra h3ra
tdolar Flow [kgmole/k] 2611 3.904e+004 3.904e+004 3,335
b azz Flow [kgh] 2745 1,220e+005 1,219e+005 305,1
Std Ideal Lig %ol Flow [m3sh] 0.2507 1166 1166 [.2309
Malar Enthalpy [k kgmole] -4, 91 4e+005 -2613 -2E09 -4, 278e+005
Malar Entropy [k Akamale-C] -B2 67 97.04 97.03 B037
Heat Flow [kJ/h] -1,283e+008 -1,020e+008 -1,019e+008 -1.427e+00B




Tabla 4.11 Hidrogeno reciclo 95 % saliente de la torre de amina

Workzheet Mole Fractions Y apour Phase
- tethane 0,0000 0,0000
- Conditions Ethane 0,0021 0.0021
- Properties Prapane 0,0034 0.0034
EDmpUSitiDn n-Butane Ll 0,0025
- Oil & Gias Feed | [HYdrogen L3671
- Petraleum 43380 |14 mmonia 0,0053 0,0053
- K. Value Hz0 0,000 [0.00&0
- Uszer Wariables i-Pentane 0.0000 0.0000
- Maotes n-Pentang 0.0003 0.0003
- Cozt Parameters S UL Ll
i ! MEF[0]7&" 00001 00001
- Marmalized *rield: MEP[0]32 0,000 0,000
MEF[0]1 05" 00007 00007
MEF[O]127® 0.0001 00001
MEF[0]135° 0.0001 00001
MEF[0]151® 00001 00001
MEF[0]165* 0.0001 00001
MEF[O]1 77" 0.0000 0.0000

Tabla 4.12 Propiedades de las corrientes en la torre de aminas

Wworkzheet

- Conditions

& Froperties

- Compozition

- Oil & Gaz Feed
- Petroleurn Azsay
- K. Walue

- Uzer Wariables

- Motes

- Cogt Parameters
- Momalized vield:

Stream Mame

M alecular weight

kdolar Denzity [komole/m3]

b azz Denzity [kodma3]

b azz Enthalpy [k /kg)

Mazz Entropy [kdg-C)

Heat Capacity [kl /kamole-C)
Mazs Heat Capacity [kl /kg-C]
Phase Fraction [¥al. Basziz)]
Phaze Fraction [Mazs Basig]
Phaze Fraction [Act. Wol. Baziz)
Partial Prezzure of COZ2 [kPa)
Cost Baszed on Flow [Costis)
Act. Gas Flow [ACT_m3/h)
Avg. Lig. Denzity [kamoledm3]
Specific Heat [k A&gmole-C)
Std. Gaz Flow [STD_m3/h]
Std. |deal Lig. Mazz Dengity [ka/m3]
Act. Lig. Flow [m3ds]

£ Factor

I

HZRECICLO
3123

1.865

5825
-835.4
31.07

30,01

9607

1.000

1.000

1.000
0.0000
00,0000
2,093e+004
33.49

30.Mm

9, 232e+005
104
<emply
1.7

Wapour Phaze
3123

1.865

5,825
8354
31.07

30.01

9,607

1.000

1.000

1.000

< emply
0.0000
2.093e+004
33.49

30.m

9,23 2e+005
1046

< emply
1017
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Tabla 4.13 Corriente amina rica

worksheet tole Fractions Liguid Phaze
= NEP[[37E" 00,0000 00,0000
- Londitiors NEP[0]3907 0,0000 0,0000
- Properties HEP[0]405* 00,0000 00000
. Compasition MEF[0]422 00,0000 00,0000
A MEF[0]435" 00,0000 00,0000
Uil Gas Feed |y ooy 0,0000 0,0000
- Petroleurn Assay || ppiij499¢ 0,0000 0.0000
- K Walue MEBF[0]533" 00,0000 00,0000
-~ User Variables MHBP[0]553* [0,0000 00,0000
- Motes NEP[0]584* 0.0000 0,0000
Cost Paramaters || NBFIOJE13* 0,0000 0,0000
_ B I NEF[O]E41" 00,0000 00,0000
- Marmalized ield: || WEP[0)67a" 0,0000 10,0000
MBP[0]7 29" (0,0000 0,0000
1= 5 ) (0,0000 0,0000
MEBF[0]835" 00,0000 00,0000
MEF[0]287* 00,0000 00,0000
MBP[0]338* (0,0000 0,0000
MHEP[0]930* (0,0000 0,0000
MEBF[0[1045 00,0000 00,0000
coz 00,0000 00,0000
Al (0.0000 0.0000
Mitragen [0.0000 0.0000
502 00,0000 00,0000
Orygen [,0000 0,0000
CO e 0.0000
DEAmine 07743

Corrientes de salida del stripper o despojador
Tabla 4.14 Flujos de masa

wWorksheet b azz Flows Liguid Phaze
— b ethane 00,0000 0.0000
- Conditions Ethane 208,2160 20,2159
- Properties Fropane 38825772 38825772
- Compogition n-Butane 3838.6353 3838,6353
T Hydrogen S 3832469
il Gas Feed 15 2326233 ) 2321434
- Petroleurn Assay || & nimaria P £34.5329
- K Walue HZ0 3726.0756 226.0223
- Uszer Vanables -Pentane 0.0000 00,0000
- Notes n-Pentane 4227 3482 4277 3482
- Cost Paramaters ||HC1 515,6934 515,2567
_ B INEP[OFE" 3000,3285 3000,3285
- Mamalized ield: || EP[0)32" 2628.4697 2628,4657
MBP[0]1 06" 5416,2703 5416,2708
MBP[O]T 21 953343584 9533,4934
MEBF[0]135" 14033.3656 14033 3656
MEF[0]151* 204753635 204753635
MBP[0]1E5* 24731 2660 247312660
BP0 77 233827793 233827793
MEBF[0]192 34425 0079 34425 0079
MEF[0]206* JE103.1614 JR103,1614
MBP[0]220" 4117141396 4117141396
MBP[0)235* 4545821592 45458 2192
MEBF[0]245 B0849,.9910 R0343,9310
MEF[0]263 56199064 E5R19,9364
MBF[0]277* E0296.1206 B0296,1206
MHBP[0]292* G4174 1432 G4174, 1432
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4.5 ESTIMACION DE COSTOS DE EQUIPOS PRINCIPALES

4.5.1 HORNO

Material de construccidon = Acero inoxidable 316
Calor absorbido, S =6,41*108 kJ/h = 178055,56 KJ/s

De la tabla anexa se obtiene el costo basico:

Tabla 4.15 Costo de compra de varios equipos (tiempo basado 2004) 131

Equipment Size Size Constant Index Comment
unit, S range Ct C3 n

Agitators

Propeller dnver =73 1200) 1900 (.5

Turbine power, kW 1RO 3000 (15

Boilers

Packaged oll or gas fired

up ta 10 bar kg/h steam (5=50) x 10 0 120) (.8

10} to 60 bar ol 100 0.5

Centrifuges

Harizontal basket dia., m 0.5 1.0 35,000 58,000 05 carbon steel

Vertical basket 35,000 58,000 1.0 x 1.7 for ss

Compressors

Centrifugal driver 20)= 500 L6 192() 0.8 electric.
power, kW max. press.

Reciprocating 1600 2700 (0.8 5() bar

Conveyors

Belt length, m 2=40

(1.5 m wide 12(0) 1900 L

1.0 m wide 1800) 2900 7

Crushers

Cone t'h 20200 2300 3800 (.85

Pulverisers ka/h 2000 34} (.35

Diryers

Rotary area, nv 5=30 21,000 35.006) .45 direct

Pan 2-10 4700 7700 (.35 oas fired

Evaporators

Vertical tube area, m- 10= 100} 12,000 20,000 (0.53 carbon steel

Falling film 600 10,000 0.52

Filters

Plate and frame area, m- 5=50 5400 "E00 (1.6 cast iron

Vacuum drum I=10 21,000 34,000 0.6 carbon steel

Furnaces

Process .

Cylindrical heat abs, kW Hr— ]{]'_* 330 540 0.77 carbon steel

Box 10P= 1P 340 560 077 x2.0) 85

Reactors

Jacketed. capacity, m? 3=30 9300 15.000 .44 carbon steel

agitated 18,5000 31,000 .45 olass lined

Tanks

Process capacity, m’

vertical =50 1450) 2400 0.6 atmos. press.

horizontal 1{= 100 1750 29(1) (L6 carbon steel

Storage

Hoating roof S0= 8000 2500 4350 (L.55 %2 for

cone root S5(= 8000 1400 2300 (.55 stainless

BI'R. Sinnott, G. Towler. (2005). Chemical Engineering design: Chemical Engineering. (4ta. Ed.).
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Constante de costo, C =560 $

indice de costos, n = 0,77

Costo de compra, Ce = CS"
Costo de compra, Ce =6181811,99 §

4.5.2 INTERCAMBIADOR DE CALOR

Material de construccidon = Acero inoxidable

Tipo = Coraza y tubo

Area de transferencia de calor = 816 m?2

De la siguiente figura se obtiene el costo basico:

Shell and tube heat exchangers

Time base mid 2004

1000.0
o
o ;
o
& 100.0
] 1 R :
8 =
5 ol
(=)]
C
= 10.0
8
w
1.0
10.0 100.0 1000.0
Heat transfer area, sqm
(b) US dollars
Materials Pressure factors Type factors
__ Bl Txs 1=10bar x 1.0 Floating head  x 1.0
l;:l) Carbon steel Carbon steel 10-20 g Fixed tube sheet x 0.8
(g)- C:S. Brass 20=30 x 1.25 U tube x 0.85
@ C.S. Stainless steel 30~50 x 1.3 Kettle x 1.3
@) s.8. S.S. 50-70 % 1.5

Figura 4.17 Intercambiadores de calor de tubo y coraza (basado 2004) '3

Costo basico = 525000 $
Tipo de factor = 0,85
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Factor de presiéon = 1

128

Costo de compra (basado en el 2004) = Costo basico * tipo de factor * Factor

de presion

Costo de compra = 446250 $

4.5.3 SEPARADOR

Presion = 5373 kPa = 53,7 bar

Diametro=5m

Longitud = 16 m

Material de construccion = Acero inoxidable

De la siguiente figura se obtiene el costo basico:

100.0

Time base mid 2004
100.0
=
__/
g >
L4
E /: //
: A
ch: .-"‘"’,/ ff///‘
Q 10.0 rﬁ} -
5 = :
Faas =il o
g_ \.&‘r — ] = >
. F . %
3 T
L @ C
1.0
1.0 10.0
Vessel length, m
{b) US dollars
Diameter, m Material factors Fressure factors
M=05 @)=—2.0 G5 x 1.0 1=5bar = 1.0
%_1 " -:fij--sa S.S. x 2.0 5=10 = 1.1
= i TR ' Maonel % 3.4 10—20 % 1.2
SS&.clad %15 20=30 = 1.4
Monel x 2.9 30=40 = 1.6
clad 40=50 »* 1.8
_ 50-80 x22
Temperature up to 300 C

Figura 4.18 Recipientes a presion horizontales (Tiempo basado 2004

) 133
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Costo basico = 50000%

Factor de presiéon = 2,2

Factor del material = 2

129

Costo de compra (basado 2004) = Costo basico * Factor del material * Factor de

presion

Costo de compra = 220000$

454 REACTOR

Longitud del reactor= 35 m

Diametro: 7 m

De la siguiente figura se obtiene el costo basico:

Time base mid 2004
100.0
]
—7
o il
L
& )1
: L
7 A ,,—//
2 100 ."4‘; —
g :-\ .--'_'-‘ - =
E \.3.!' ] = i
= @ —
o ]
L @ -
1.0
1.0 10.0 100.0
Vessel length, m
{b) US dollars
Diameter, m Material factors Pressure factors
1)=—05 @)=—2.0 C.S. x 1.0 1=5bar x 1.0
@)—1.0 @—30 S x 2.0 5=10  x 1.1
= e ' Monel % 3.4 10—20 x 1.2
S.8.clad x1.5 20—30 x 1.4
Monel x 2.1 30=40 x 1.6
clad 40=50 % 1.8
. 50-60 22
Temperature up to 300 C
Figura 4.19 Recipientes a presion verticales (Tiempo basado 2004) '3

134 R. Sinnott, G. Towler. (2005). Chemical Engineering design: Chemical Engineering. (4ta. Ed.).

Elsevier Science



Costo basico = 10000000 $

Factor del material = 2

Factor de presion = 2,2

130

Costo de compra (basado 2004) = Costo basico * Factor del material * Factor

de presion

Costo de compra = 44000000 $

4.5.5 ABSORBEDOR

Presiéon = 53,73 bar
Longitud =21 m

Diametro = 3,3 m

Material de construccidn = Acero inoxidable

De la figura anexa se obtiene el costo basico:

Equipment cost, $1000

Time base mid 2004

100.0
]
7
S
L1
& -
A
//'/ ,#‘//
10.0 ) =
ey -"'J = e
\.&f ] &
o=
(@]
1.0
1.0 10.0 100.0
Vessel length, m
{b) US dollars
Diameter, m Material factors Pressure factors
\’D— 0.5 -@]—E.G C.S. x 1.0 1=5 bar = 1.0
@—10 @—30 S.s. x 2.0 510  x 1.1
= Tl e ’ Maonel * 3.4 10—20 = 1.2
SS8.clad x 1.5 20—30 % 1.4
Monel x 2.1 30=40 % 1.8
clad 40—50 %* 1.8
50—60 w2

Temperature up to 300°C

Figura 4.20 Recipientes a presion horizontales (Tiempo basado 2004) '3

135 R. Sinnott, G. Towler. (2005). Chemical Engineering design: Chemical Engineering. (4ta. Ed.).
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Costo basico = 60000$

Factor de presiéon = 2,2

Factor del material = 2

Costo de compra (basado 2004) = Costo basico * Factor del material * Factor
de presion

Costo de compra = 264000$

4.5.6 INTERCAMBIADOR DE CALOR (ENFRIADOR)

Material de construccion = Acero inoxidable

Tipo = Coraza y tubo

Area de transferencia de calor = 176,2 m?

Costo basico = 170000$ (Obtenido de figura)

Tipo de factor = 0,85

Factor de presiéon = 1

Costo de compra (basado 2004) = Costo basico * Factor del material * Factor
de presién=144500 $

4.5.7 STRIPPER

Presion = 53,73 bar

Altura del stripper, H= 23m

Costo basico = 115000%

Factor del material = 2

Factor de presion = 1,2

Costo de compra (basado 2004) = Costo basico * Factor del material * Factor
de presion= 276000%

4.5.8 COSTO TOTAL DE LOS EQUIPOS

PCE = Reactor + Intercambiadores de calor + Separador + Absorbedor + Horno
+ Stripper= 51532562%
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4.5.9 ESTIMACION DEL CAPITAL FIJO Y DE TRABAJO

Tabla. 4.17 Factores tipicos para la estimacion de proyectos de coste fijo. 13

Process type

[tem Fluids Fluids— Solids
solids

. Major equipment, total purchase

cost PCE PCE PCE
[ Equipment erection (1.4 (.45 (.50
2 Piping (.70 0.45 (.20
[ 3 Instrumentation (.20 (.15 (.10
1 Electrical (.10 (.10 (.10
[5 Buildings, process 0.15 (.10 (L.035
* [ Utilities (.50 (.45 (.25
* [7 Storages 0.15 0.20 0.25
* fg Site development (.05 (.05 (L05
* fy Ancillary buildings (.15 0.20 (130

]

Total physical plant cost (PPC)
PPC = PCE(l 4+ fi +--+ fqa)

PEE: % 3.40 315 280
f 1o Design and Engineering 0.30) (.25 0.20
£ 11 Contractor’s fee 0.05 0.05 (.03
12 Contingency 0.10 (.10 0.10
Fixed capital = PPC{l + fjo+ F11 + f2)

PPC x 1.45 140 1.35

Costo total de la planta fisica (PPC) = PCE * (1+f1 +f2+f3 +f4+f5+f6)
PPC =157174314,1 $

Capital fijo = PPC* (1+f1o+f11+f12)

Capital fijo = 227902755,4 $

Costo de capital de trabajo = 5% de capital fijo

Costo de capital de trabajo = 11395137,77 $

4.5.10 INVERSION TOTAL REQUERIDA

Inversion total requerida para el proyecto = 239297893,2$
Costo (2004) = 239297893,2%

Aumento de los costos (inflacion)

136 R. Sinnott, G. Towler. (2005). Chemical Engineering design: Chemical Engineering. (4ta. Ed.).
Elsevier Science
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Costo 2015 = Costo 2004 *({ndzce_costo_2015)
- B Indice _costo 2004

120

115

110 =

105 L~ =

Index

100

95

a0
1996 1997 1998 1999 2000 2001 2002 2003 2004
Year

Figura 4.21 Indice de ingenieria de procesos '3’

420

410

400
_.-"'..-‘/

yd

Index
W
w
o

380

370

360
1996 1997 1998 1999 2000 2001 2002 2003 2004

Year

Figura 4.22 Indice CPE

137 R. Sinnott, G. Towler. (2005). Chemical Engineering design: Chemical Engineering. (4ta. Ed.).
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Las figuras anteriores muestran el incremento promedio de costos, que se
encuentra alrededor del 2,5% por afio; se usa este valor para predecir el

incremento del costo en 2015.

De la figura anterior, se obtiene que el indice en 2004 = 111
indice de costo en 2015 = 142

Costo 2015 = 239297893, 2 * (%)

Inversion total requerida para el proyecto (2015) = 306128836,3 US $
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RESUMEN IV

Previo al disefio de equipos se realiz6 un balance de materia y energia, tomando
en cuenta las reacciones primarias con el fin de determinar el H2 requerido para
la remocién de azufre (mercaptanos, sulfuros, disulfuros, sulfuros ciclicos,
tiofenos), nitrégeno (piridina, pirrol, quinoleina), olefinas (lineales, ciclicas),
aromaticos y haluros.

La simulacion de los equipos mayores que conforman la planta
hidrodesulfuradora se lleva a cabo por medio del paquete termodinamico Peng-
Robinson, realizandola en estado estacionario, la cual arroja los flujos masicos,
propiedades y composicion de cada corriente.

Finalmente se emplea el método utilizado por R. K. Sinnott para determinar el

coste por equipo, culminado con la inversion total de planta.
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CAPITULO V

CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

5.1 CONCLUSIONES

Un incremento de la temperatura (320°C <7 <425°C) a presion
constante (P ~5350kPa), aumenta el grado de hidrodesulfuracion,
coadyuvando en las mezclas con alto contenido de contaminantes; por
el contrario, con un bajo contenido de contaminantes, un pequefo
gradiente de temperatura removera una cantidad muy pequefia de
azufre, siendo poco factible, debido a la cantidad de gas natural que
requeriria el horno.

La variable mas influyente en el proceso de hidrodesulfuracion es la
presion de operacion (P ~5350kPa), pues afecta al catalizador y esta
relacionada con el consumo de hidrégeno.

Mediante el balance de masa de los equipos principales: reactor,
separador y del stripper, se pudo constatar la reduccion de azufre
contenido en el diésel (entrada —7000 ppm, salida —292 ppm).

El nivel de hidrodesulfuracion depende de factores como: la naturaleza
del diésel a tratar (composicion y tipos de compuestos de azufre
presentes), de la selectividad y actividad del tipo de catalizador, de las
condiciones de reaccion (presion, temperatura, relacion
hidrocarburo/hidrogeno), del disefio del proceso y de la cantidad de
agua de lavado que ingresa al separador.

El crudo ecuatoriano tiene un contenido promedio de 2,35%, de azufre
siendo un crudo amargo, esto revela que los destilados como
gasolinas, diésel, fuel oil, entre otros contengan altas concentraciones
de azufre después de su destilacion; por esta razon la carga del diésel
a la entrada a la unidad hidrodesulfuradora esta en el orden de los
7000 ppm de azufre.

El contenido de azufre resultante luego del diseno y simulacién de la

planta hidrodesulfuradora arrojé6 292 ppm, el cual aun debe ser
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superado para alcanzar limites < 50 ppm, para de esta manera sea
amigable con el medio ambiente.

Para la alimentacion de diésel al horno y el agua de lavado al
separador se ha dispuesto para cada subproceso dos bombas
centrifugas que cumplan con la potencia requerida, tomando en
consideracion los back-ups respectivos.

Las potencias de las bombas fueron calculadas a flujo total y
dependera del vendedor de las bombas para instalar una sola bomba
que cubra su potencia y cabeza o varias bombas en serie que
satisfagan las condiciones.

El combustible utilizado (gas natural) en el horno es un subproducto
de la refineria, con lo cual se economiza la compra de combustible.

El disefio del horno de alimentacion al reactor se lo hizo en base a la
norma API 560 (Fired heaters for general refinery service), APl 560 2.2
seccién 2.2.1, este equipo utiliza un 20% de aire en exceso debido a
que emplea un combustible gaseoso.

Se eligid intercambiadores tipo tubo-coraza, ya que se tienen dos
componentes a diferentes presiones y al espacio disponible.

Se elige los modelos segun TEMA para los intercambiadores de calor
y se prioriza los diferenciales de temperatura evitando el cruce de
corrientes para respetar procesos termodinamicos.

El paquete P&R se utiliza con el fin de caracterizar la fraccion,
empleando datos como la destilacion ASTM D-86, densidad, factor de
caracterizacion Kuop, generando un listado de componentes
hipotéticos con sus respectivas composiciones y propiedades,
mientras que el paquete SRK se emplea con la finalidad de simular el
reactor, mismo que trabaja con un listado de componentes propios de
la biblioteca de Aspen Hysys.

El simulador utilizado solo presenta una licencia del estado
estacionario y de igual manera los productos del reactor se calcularon
estequiométricamente, debido a que en el reactor no se considera

datos de una mezcla de catalizadores heterogéneos, cuya formulacion
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es exclusiva del constructor del equipo que posee regalias sobre este
disefio.

El reactor seleccionado para la simulacion es el PFR (Plug Flow
Reactor, or Tubular Reactor) que consiste en un banco de tubos y para
obtener la solucién del PFR y los perfiles a través de la longitud del
reactor, este se divide en varios sub-volUmenes.

En la simulacion del reactor se toma en consideracion el balance
estequiométrico de los productos que ingresan al mismo, al cual se lo
considera de flujo piston por ser un lecho catalitico y usar para su
dimensionamiento reacciones cataliticas heterogéneas.

Se ingresaron estequeométricamente las corrientes, debido que no se
puedo obtener una corriente completa en el reactor por no tener la
licencia.

Para simular un reactor de hidrotratamiento en la versién de Aspen
Hysys V7.3, se necesita la licencia para descargar el paquete
termodinamico SRK, el cual permite cargar las ecuaciones de la
hidrodesulfuracién.

El alcance del proceso se encuentra delimitado a equipos principales,
en los cuales, la corriente a desulfurar se ve inmersa; las otros
corrientes son sub-corrientes del proceso que requieren tratamiento
para recuperar productos que pueden tener valor energético, o puedan
contribuir como materia prima de otra corriente.

De los resultados se infiere que hubo un craqueo hacia naftas, lo que
produjo una densidad de 828 kg/m?, esto pudo deberse a que, las
condiciones del reactor, éste convirtié al contenido de diésel en
fracciones mas pequefas, pero su factor KUOP refleja que es un

diésel al igual que su corte.
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5.2 RECOMENDACIONES

e Los recipientes a presion a instalarse como el reactor catalitico,
separador, absorbedor, stripper deben tener un sistema de control de
presion para mantenerlos dentro de los rangos normales de operacion,
permitiendo el envio del gas (hidrégeno molecular) separado en los
equipos a los sistemas de captacién y/o reliquefaccion.

e Disefnar y simular una planta de hidrégeno puesto que es indispensable
para llevar a cabo las reacciones de hidrodesulfuracion, y asi alcanzar los
limites establecidos por la normativa Euro VI.

e Realizar una simulacién para reducir el contenido de azufre de los valores
actuales a 50 ppm mediante procesos como la hidrodesulfuracion ultra-
profunda y destilacion reactiva, procesos que son muy comunes y
empleados en las grandes refinerias del mundo, con resultados exitosos.

e Disenar la planta hidrodesulfuradora con toda la instrumentacion,
utilizando el manual de refineria sobre instalacién de instrumentos y
sistemas de control (secciones 1-14) API, practica recomendada 550.

e Realizar el estudio del procesamiento en el tratamiento del gas amargo,
de las aguas acidas provenientes del separador trifasico de la planta
hidrodesulfuradora.

e Redisefar e innovar la ingenieria del proceso de hidrodesulfuracion con
el objetivo de reducir la cantidad de azufre para cumplimiento de la
legislacién ambiental.

e Seguir la relacion longitud/diametro L/® = 2,75 max. la cual es
dictaminada por la norma API 560 seccién 2.3.6, que también establece
la longitud maxima de tubos de hornos verticales = 18,3 m (60 ft), al igual
que para hornos horizontales, L = 12,2 m (40 ft), la distancia entre los
tubos de radiacion debe ser igual a 1,5 ® nominal, y no menor a 4
pulgadas.

o Referirse a la normativa APl 14E para el diseno de velocidades en
tuberias (3-15 ft/s).
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e Tomar muy en cuenta el gradiente de presién AP, el mismo que sera
decisivo en el disefio de equipos de plantas hidrodesulfuradoras (2-4
psi/100 ft)

e Eldimensionamiento de los equipos para el proceso de hidrodesulfuracion
son minimos, siendo responsabilidad del suplidor del equipo el cual
proveera las dimensiones exactas requeridas para que cubran las
especificaciones dadas por el PFD.

e Se recomienda llevar a cabo la simulacién de los compresores C-001 y C-

002, en los cuales unicamente se ha calculado la potencia.
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5.3 ABREVIATURAS

API American Petroleum Institute

ASME Sociedad Americana de Ingenieros Mecanicos
ASTM Sociedad Americana para pruebas y materiales
Bpd Barriles por dia

BTU Unidad Térmica Britanica

BTX Abreviatura de los hidrocarburos aromaticos: benceno, tolueno y xileno.
C3 Propano y propileno. C3+ incluye mas pesados
C4 Butanos y butenos

C5 Pentanos, pentenos y pentadienos

C6 Hexanos, hexenos, hexadienos y benceno

C7 Heptanos, heptenos, heptadienos y tolueno

C8 Octanos, octenos, octadienos y xilenos

CSt Centistocks

Cp Calor especifico

Db Diametro del haz

DBT Dibenzotiofeno.

de Diametro hidraulico

di Diametro interno

DMDS Dimetil Disulfuro

do Diametro externo

Ds Diametro de la carcaza

e Espesor

Q Calor

ATim LMTD

k Conductividad térmica

Ib Espaciamiento deflector

A Calor latente

M Viscosidad

Mw Viscosidad a la temperatura de la pared

Re Numero de Reynolds

PrNumero de Prandtl



U Coeficiente global de transferencia de calor
Hod Factor de ensuciamiento externo
Hid Factor de ensuciamiento interno
APs Caida de presion en la carcasa

Ji Factor de friccion

APt Caida de presion del lado del tubo
f Esfuerzo de disefio

J Eficiencia de la junta soldada

Pi Presion de disefio

Lv Longitud del recipiente

Dv Diametro del recipiente

u Velocidad del liquido

uv Velocidad del vapor

tr Tiempo de residencia

m Tasa de flujo masico

Ft Factor de correccion de temperatura
LHSV Velocidad espacial del liquido
GHSV Velocidad espacial del gas

FCC Desintegracion Catalitica de Lecho Fluidizado

GLP Gas Licuado del Petroleo
GLR Gas Licuado de Refineria
HDS Hidrodesulfuradora
MMPC Millones de pies cubicos
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MON Numero de octano que se mide simulando las condiciones de manejo en

carretera
MTBE Metil-terbutil-éter
DMTBE Dimetil-terbutil-éter

ppm Partes por millén

RON Numero de octano que se mide simulando las condiciones de manejo en

una ciudad.
TCC Desintegracion Térmica Catalitica

LPG Gas licuado de petréleo

SCFB Pie cubico estandar por barril de alimentacion.
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5.4 GLOSARIO DE TERMINOS

Aceites amargos (Sour oils) Aceites que contienen altos niveles de acido
sulfhidrico o mercaptanos. Se le conoce como endulzamiento al tratamiento de
dichos aceites para convertirlos en productos comerciales.

Altura piezométrica. Concepto que relaciona la energia de un fluido
incompresible con la altura de una columna estéatica equivalente de ese fluido.
Del principio de Bernoulli, la energia total en un punto dado en un fluido es la
energia asociada con el movimiento del fluido, mas la energia de la presion en
el fluido, mas la energia de la altura del fluido relativa a un dato, el cabezal se
expresa en unidades de longitud.

Alumina. Oxido de aluminio (AI203), junto con la silice, es el componente mas
importante en la constitucion de las arcillas y los esmaltes, confiriéndoles
resistencia y aumentando su temperatura de maduracion. El éxido de aluminio
existe en la naturaleza en forma de corindén y de esmeril. Tiene la particularidad
de ser mas duro que el aluminio y el punto de fusién de la alumina son 2072 °C
(2345,15 K) frente a los 660 °C (933,15 K) del aluminio, por lo que su soldadura
debe hacerse a corriente alterna.

Alquilacion. Procedimiento en donde se combinan olefinas con parafinas para
formar isoparafinas de alto peso molecular. Es usual, la alquilacion del
isobutileno (olefina) con isobutano para producir una mezcla del isobutano con
isooctano. Es un proceso muy importante en la refinacién del petréleo porque
produce un numero de octanos superior a 87.

Aromaticos. Los hidrocarburos aromaticos son aquellos hidrocarburos que
poseen las propiedades especiales asociadas con el nucleo o anillo del benceno,
en el cual hay seis grupos de carbono-hidrégeno unidos a cada uno de los
vértices de un hexagono. Los enlaces que unen estos seis grupos al anillo
presentan caracteristicas intermedias, respecto a su comportamiento, entre los
enlaces simples y los dobles.

Aromatizacion (Aromatization). Proceso mediante el cual se convierten
olefinas ligeras a aromaticos. Mediante este proceso las naftas ligeras son
tratadas para reducir las olefinas presentes con producciéon controlada de

aromaticos incrementando el numero de octano de 6 a9 RON y de 7 a 13 MON.
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Bpd. (Barriles por dia). En términos de produccion, el numero de barriles de
aceite que produce un pozo en un periodo de 24 horas, normalmente se toma
una cifra promedio de un periodo de tiempo largo. (En términos de refinacion, el
numero de barriles recibidos o la produccion de una refineria durante un afno,
divididos por trescientos sesenta y cinco dias menos el tiempo muerto utilizado
para mantenimiento).

BTU (British Thermal Unit). Unidad Térmica Britanica. La cantidad de calor que
se requiere para incrementar en un grado Fahrenheit la temperatura de una libra
de agua pura bajo condiciones normales de presion y temperatura.

Butano (Butane) Un hidrocarburo que consiste de cuatro atomos de carbono y
diez atomos de hidrogeno. Normalmente se encuentra en estado gaseoso pero
se licua facilmente para transportarlo y almacenarlo; se utiliza en gasolinas, y
también para cocinar y para calentar.

Calor especifico (Specific heat). Cantidad de calor necesaria para elevar la
temperatura de una unidad de masa de una substancia en un grado. En el
Sistema Internacional de unidades, el calor especifico se expresa en julios por
kilogramo y grados Kelvin; en ocasiones también se expresa en calorias por
gramo y grado centigrado. El calor especifico del agua es una caloria por gramo
y grado centigrado, es decir, hay que suministrar una caloria a un gramo de agua
para elevar su temperatura en un grado centigrado.

Catalizador. Sustancia que esta presente en una reaccién quimica en contacto
fisico con los reactivos, y acelera, induce o propicia dicha reaccion sin actuar en
la misma.

Cetano. El numero o indice de cetano guarda relacion con el tiempo que
transcurre entre la inyeccion del carburante y el comienzo de su combustion,
denominado “Intervalo de encendido”. Una combustion de calidad ocurre cuando
se produce una ignicion rapida seguida de un quemado total y uniforme del
carburante. Cuanto mas elevado es el nimero de cetano, menor es el retraso de
la ignicion y mejor es la calidad de combustion. Por el contrario, aquellos
carburantes con un bajo numero de cetano requieren mayor tiempo para que
ocurra la ignicion y después queman muy rapidamente, produciendo altos
indices de elevacion de presion. Si el numero de cetano es demasiado bajo, la

combustién es inadecuada y da lugar a ruido excesivo, aumento de las
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emisiones, reduccién en el rendimiento del vehiculo y aumento de la fatiga del
motor. Humo y ruido excesivos son problemas comunes en los vehiculos diésel,
especialmente bajo condiciones de arranque en frio. En definitiva, es un
indicativo de la eficiencia de la reaccién que se lleva a cabo en los motores diésel.
Coalescedor. Contenedor que acelera la uniéon o la cohesién de dos o mas
particulas dispersas para formar particulas mas grandes. Los coalescedores
mas comunes pasan las fases a través de algun tipo de cama sdlida, red o manta
de fibra, cedazos metalicos o membranas.

Compuestos saturados. Es un compuesto quimico que tiene una cadena de
atomos de carbono unidos entre si por enlaces simples y tiene atomos de
hidrégeno ocupando las valencias libres de los otros atomos de carbono, los
alcanos son un ejemplo de compuestos saturados.

Conveccion. Es una de las tres formas de transferencia de calor y se caracteriza
porque se produce por medio de un fluido (liquido o gas) que transporta el calor
entre zonas con diferentes temperaturas. La conveccion se produce unicamente
por medio de materiales, la evaporacion del agua o fluidos. Lo que se llama
conveccion en si, es el transporte de calor por medio del movimiento del fluido.
Craqueo. Proceso quimico industrial mediante el cual se disocian, a temperatura
y presion elevada, los hidrocarburos mas pesados del petréleo con el fin de
obtener una proporcion mayor de productos ligeros que se pueden mezclar con
combustibles.

Craqueo catalitico fluidizado (FCC). El proceso FCC es la operacion central
de las refinerias en donde se usa un catalizador para convertir fracciones
pesadas de petréleo y de bajo valor comercial en productos de alta calidad, como
la gasolina de alto octano y las olefinas. El proceso consiste de varias etapas:
precalentamiento de la alimentacion, vaporizacion de la alimentacion, reaccion
de desintegracion, la separacion de los productos del catalizador y regeneracion
del catalizador.)

Densidad APIl. Es la medida de la densidad de los productos liquidos del
petréleo, derivado de la densidad relativa de acuerdo con la siguiente ecuacion:
densidad API = (141,5 / densidad relativa) — 131,5. La densidad API se expresa

en grados, la densidad relativa 1,0 es equivalente a 10 grados API.
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Desintegracion (Cracking). El proceso de rompimiento de moléculas grandes
de aceite en otras mas pequefas. Cuando este proceso se alcanza por la
aplicacién de calor unicamente, se conoce como desintegracion térmica. Si se
utiliza un catalizador se conoce como desintegracion catalitica; si se realiza en
una atmésfera de hidrégeno se conoce como un proceso de hidrodesintegracion.
Desintegracion catalitica (Catalytic Cracking, TCC). Proceso que se lleva a
cabo a temperaturas en el intervalo de 455-540°C y a presiones ligeramente
arriba de la atmosférica, pero en presencia de un catalizador. El proceso
convierte una carga (generalmente de gaséleos) en gasolina de mayor calidad
que la obtenida en la desintegracion térmica, ademas de otros hidrocarburos
olefinicos ligeros y destilados.

Desintegracion térmica (Thermal cracking). Proceso utilizado originalmente
para la produccion de gasolinas y destilados ligeros; actualmente usado para la
reduccion de viscosidad de fracciones residuales o para la produccion de coque.
Se llama térmica debido a que la carga se somete a temperaturas elevadas de
455°C y presiones arriba de la atmosférica. Como en el caso de la desintegracion
catalitica los productos contienen hidrocarburos olefinicos.

Destilacion (Distillation). Proceso que consiste en calentar un liquido hasta que
sus componentes mas volatiles pasan a la fase vapor y, a continuacion, enfriar
el vapor para recuperar dichos componentes en forma liquida por medio de la
condensacion.

Destilacion al vacio (Vacuum flashing). Proceso de refinacion cuya carga son
residuos provenientes de la destilacion atmosférica y que se efectua a baja
presion y por tanto a temperaturas normales para evitar la descomposicion o
desintegracion del material que esta siendo destilado, incrementado asi la
obtencion de destilados ligeros mas valiosos.

Destilacion atmosférica (Atmospheric distillation). Es un proceso primario
empleado en la refinacion del petréleo crudo para separar los componentes del
mismo, que se lleva a cabo a presion atmosférica, temperaturas entre 315 y
374°C (dependiendo de la naturaleza del crudo y productos deseados) en
presencia de vapor de agua; con extracciones de productos en diferentes puntos

de la torre de destilacion, correspondientes a las diferentes temperaturas de
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ebullicion de la mezcla (cortes o fracciones) para ser enfriadas y condensadas
posteriormente.

Destilados ligeros (Light distillates). Grupo de productos que por sus
caracteristicas de composicién se identifican con su intervalo de ebullicién que
va de los 0°C a 280°C. Esta fraccién estd formada por: gas licuado (GLP),
gasolinas, naftas y gasavion.

Destilados pesados (Heavy distillates). Grupo de productos que por sus
caracteristicas de composicion se identifican con su intervalo de ebullicién que
va de los 330°C a 500°C. Esta fraccion esta formada por: lubricantes, parafinas,
grasas, asfaltos, coque, gasdleo de vacio, combustdleo y otros.

Diésel premium. Combustible utilizado en motores de alto régimen que
requieren de bajo contenido de azufre.

Disulfuros. Unién covalente de dos atomos de azufre, el anién disulfuro cuya
formula quimica es S2?~ puede ademas presentarse en forma gaseosa con una
estructura similar al oxigeno gaseoso, ademas con este término suele hacerse
referencia a compuestos que presentan en alguna parte de su estructura el
compuesto quimico enlace disulfuro, como el disulfuro difenil, CeHsS-SCsHs. Es
importante distinguirlo del sulfuro, con numero de oxidacion -2 y férmula quimica
S?%, el sulfuro tiene una configuracién electronica de gas noble idéntica a la del
argon.

Endulzamiento quimico. El endulzamiento del gas se hace con el fin de eliminar
el H2S y el CO2 del gas natural. Como se sabe el H2S y el CO2 son gases que
pueden estar presentes en el gas natural y pueden en algunos casos,
especialmente el H2S, ocasionar problemas en el manejo y procesamiento del
gas; por esto hay que eliminarlos para llevar el contenido de estos gases acidos
a los niveles exigidos por los consumidores del gas. EI H2S y el CO2 se conocen
como gases acidos, porque en presencia de agua forman acidos, y un gas
natural que posea estos contaminantes se conoce como gas agrio.

Etano (Ethane) Un hidrocarburo que consiste de dos atomos de carbono y seis
atomos de hidrogeno. Normalmente este gas esta presente en la mayor parte de

los casos referentes al gas natural.
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Eyector. Bomba de vacio, generalmente movida por vapor, que no tiene partes
moviles y que es capaz de alcanzar presiones absolutas de entre 1 micron y 30
pulgadas de Hg.

Fluidizado. Es un proceso por el cual una corriente ascendente de fluido (liquido,
gas o ambos) se utiliza para suspender particulas solidas. Desde un punto de
vista macroscopico, la fase solida (o fase dispersa) se comporta como un fluido,
de ahi el origen del término fluidizacion. Al conjunto de particulas fluidizadas se
le denomina también lecho fluidizado.

Fracciones ligeras (Light fractions). Las fracciones de bajo peso molecular y
bajo punto de ebullicibn que emergen de la parte superior de la columna de
fraccionamiento durante la refinacion del aceite.

Fracciones pesadas (Heavy fractions). También conocidas como productos
pesados, estos son los aceites formados de moléculas grandes que emergen del
fondo de una columna fraccionadora, durante la refinacion del aceite.

presion para poder ser destilado y asi obtener las fracciones mas pesadas del
petrdleo, como los aceites lubricantes y el asfalto, entre otros.

Gas amargo (Sour gas) Gas natural que contiene cantidades significativas de
acido sulfhidrico. ElI gas amargo se trata usualmente con trietanolamina para
remover los elementos indeseables.

Gasoleo. Diésel, también denominado gasoil, es un hidrocarburo liquido de
densidad sobre 832 kg/m?® (0,832 g/cm?®), compuesto fundamentalmente por
parafinas y utilizado principalmente como combustible en calefaccién y en
motores diésel. Su poder calorifico inferior es de 35,86 MJ/I (43,1 MJ/kg), que
depende de su composicion comercial.

Gravedad API (API/ gravity) La escala utilizada por el Instituto Americano del
Petrdleo para expresar la gravedad especifica de los aceites.

Gravedad especifica (Specific Gravity) La relaciéon de la densidad de una
sustancia a determinada temperatura con la densidad de agua a 4°C.

Haluros. Compuesto binario en el cual una parte es un atomo halégeno y la otra
es un elemento, catidén o grupo funcional que es menos electronegativo que el
halégeno. Segun el atomo halégeno que forma el haluro éste puede ser un

fluoruro, cloruro, bromuro o yoduro, todos elementos del grupo XVII en estado
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de oxidacion -1. Sus caracteristicas quimicas y fisicas se suelen parecer para el
cloruro hasta el yoduro siendo una excepcion el fluoruro.

Hidrocraqueo. Craqueo realizado en presencia de hidrégeno, que permite
obtener productos mas ligeros tras su destilacion al vacio. En este proceso se
lleva a cabo por medio de catalizadores tales como el platino sobre una base
solida de silice y alumina, o de cloruro ce zinc. El rendimiento del proceso es
muy superior al del craqueo catalitico.

Hidrodesnitrogenacion (Hydrodenitrogenation). Proceso que se lleva a cabo
en forma simultanea a los procesos de hidrogenacion en el que se eliminan el
nitrégeno y el oxigeno, con lo que se mejora la calidad de las fracciones de la
desintegracion catalitica.

Hidrodesulfuracién (Hydrodesulphurisation-HDS) Proceso para remover
azufre de las moléculas utilizando hidrégeno bajo presion y un catalizador.
Hidrotratamiento (HDT): Proceso que utiliza un catalizador que es sensible a
ciertos contaminantes, como el azufre, nitrégeno, agua, compuestos
halogenados, hidrocarburos insaturados y ciertos metales. Este proceso se
realiza en presencia de hidrégeno y un catalizador.

Hidrogenacion. Es un tipo de reaccion quimica (redox) cuyo resultado final
visible es la adicion de hidrégeno (H2) a otro compuesto. Los objetivos habituales
de esta reaccidon son compuestos organicos insaturados, como alquenos,
alquinos, cetonas, nitrilos, y aminas. La mayoria de las hidrogenaciones se
producen mediante la adicion directa de hidrégeno diatdmico bajo presion y en
presencia de un catalizador.

Isobarico. Proceso termodinamico que ocurre a presion constante, la Primera
ley de la termodinamica, para este caso, queda expresada como: = Calor
transferido. = Energia interna. = Presién. = Volumen. En un diagrama P-V, un
proceso isobarico aparece como una linea horizontal.

Isotrépico. Caracteristica de algunos cuerpos cuyas propiedades fisicas no
dependen de la direccion en que son examinadas. Es decir, se refiere al hecho
de que ciertas magnitudes vectoriales conmensurables dan resultados idénticos
independientemente de la direccion escogida para dicha medida. Cuando una

determinada magnitud no presenta isotropia se dice que presenta anisotropia.



150

Lavado (Scrubbing) Proceso de purificacién de un gas o un liquido por medio
de un lavado dentro de un recipiente de contacto.

LHSV. La velocidad espacial se refiere al cociente de la entrada tasa de flujo
volumétrico de los reactivos dividido por el reactor volumen (o el catalizador de
volumen de lecho) lo que indica cuantos volumenes de reactor de alimentacién
pueden ser tratados en una unidad de tiempo.

Licuefaccion del gas (Gas liquefaction) El proceso de enfriamiento del gas
natural a una temperatura de -162°C, con lo cual se reduce su volumen por un
factor de 600, convirtiéndose en liquido. El gas natural licuado resultante es
entonces transportable en buques disenados para tal propdsito, o puede ser
almacenado en tanques.

Mercaptanos. El mercaptano es un compuesto sulfurado que se usa como
aromatizante del gas natural de uso hogarefio, que es el metano; el metano no
tiene olor, si se lo enviara asi por las caferias, una fuga no se detectaria y al
acumularse el gas podria provocar explosiones, el mercaptano es inflamable
pero no téxico.

MTBE Metil-terbutil-éter. (Methyl-Tert-Butyl-Ether). Liquido incoloro de
densidad igual a 0.746 gr/cm?3. Se obtiene a partir del isobutileno contenido en el
corte de butano — butileno de la unidad catalitica FCC y el metanol, utilizando
como catalizador una resina catiénica acida fuerte, pudiendo alimentar corrientes
con mayores concentraciones de isobutileno, favoreciendo con esto la
produccion de MTBE. Es utilizado para incrementar el octanaje de las gasolinas
y el porcentaje de oxigeno en las mezclas para reducir las emisiones hacia la
atmosfera de hidrocarburos no quemados en los motores de combustion y
cumplir con las especificaciones ambientales vigentes.

NPSH. Acronimo de Net Positive Suction Head, también conocido como ANPA
(Altura Neta Positiva en la Aspiracién) y CNPA (Carga Neta Positiva en
Aspiracion). Es la caida interna de presién que sufre un fluido cuando este
ingresa al interior de una bomba centrifuga, es un parametro importante en el
diseno de un circuito de bombeo: si la presién en el circuito es menor que la
presion de vapor del liquido, éste entrara en algo parecido a la ebullicion: se
vaporiza, produciéndose el fenomeno de cavitacién, que puede dificultar o

impedir la circulacion de liquido, y causar dafios en los elementos del circuito.
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Olefinas. Hidrocarburos con dobles enlaces carbono — carbono, se encuentran
en los procesos industriales mas importantes, existen muchos tipos de olefinas
pero las mas importantes son el etileno y el propileno. El etileno o eteno
(H2C=CH2) es un compuesto quimico organico formado por dos atomos de
carbono enlazados mediante un doble enlace. Es uno de los productos quimicos
mas importantes de la industria quimica. Se halla de forma natural en las plantas.
El propeno (CH2=CH-CH3) es un hidrocarburo perteneciendo a los alquenos,
incoloro e inodoro. Es un homologo del etileno. Como todos los alquenos
presenta el doble enlace como grupo funcional.

Partes por millén (ppm). Es una unidad de medida con la que se mide la
concentracién. Se refiere a la cantidad de unidades de una determinada
sustancia (agente) que hay por cada millén de unidades del conjunto.

Piridina. Liquido incoloro de olor desagradable, pertenece a la familia de los
compuestos aromaticos heterociclicos, y esta estructuralmente relacionada al
benceno, siendo la unica diferencia entre ellos el reemplazo de un grupo CH del
anillo bencénico por un atomo de nitrogeno.

Pirrol. Compuesto quimico organico aromatico y heterociclico, un anillo de cinco
miembros con la féormula C4H5N. Los pirroles son compuestos de anillos
aromaticos mas largos, incluyendo las porfirinas de hemo, las clorinas vy
bacterioclorinas, de clorofilas y el anillo de corrina.

Poder calorifico (Calorific value). Cantidad de calor producida por la
combustién completa de una substancia combustible. Esta puede ser medida
seca o saturada con vapor de agua; “neta” o “bruta”. El término bruta significa
que el vapor de agua producido durante la combustion ha sido condensado a
liquido, liberando asi su calor latente. Por otro lado, “neta” significa que el agua
se mantiene como vapor.

Punto de ebullicion. Temperatura a la cual un combustible liquido hierve bajo
condiciones normales.

Quench. Recipiente de enfriamiento brusco.

Queroseno (Kerosene). Combustible liquido constituido por la fraccion del
petréleo crudo que se destila entre los 150 y 300°C. Se usa como combustible

para la coccidon de alimentos, el alumbrado, en motores, en equipos de
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refrigeracion y como solvente para betunes e insecticidas de uso doméstico. Se
maneja por medio de auto-tanques y tambores de 200 |.

Quinoleina. Compuestos organicos heterociclicos formados por la unién de un
nucleo derivado del benceno y otro piridinico; ademas estos compuestos poseen
un isomero denominado isoquinoleina. Estos compuestos provienen de la
naftalina y sélo habria que cambiar un atomo de nitrégeno por un grupo CH.
Reaccion endotérmica. Cualquier reaccién quimica que absorbe energia, si
hablamos de entalpia (H), una reaccion endotérmica es aquella que tiene un
incremento de entalpia o AH positivo. Es decir, la energia que poseen los
productos es mayor a la de los reactivos.

Reaccion exotérmica. Reaccion quimica que desprenda energia, ya sea como
luz o calor, o lo que es lo mismo: con una variacion negativa de la entalpia; es
decir: -AH. El prefijo exo significa «hacia fuera». Por lo tanto se entiende que las
reacciones exotérmicas liberan energia.

Refinacién: Conjunto de procesos mediante los cuales los hidrocarburos
constitutivos del petréleo se separan y se transforman individualmente o en
fracciones, para su posterior aprovechamiento.

Reformado catalitico. Es un proceso quimico utilizado en el refino del petréleo,
fundamental en la produccion de gasolina, su objetivo es aumentar el nimero de
octano de la nafta pesada obtenida en la destilacion atmosférica del crudo. Esto
se consigue mediante la transformacion de hidrocarburos parafinicos y
nafténicos en isoparafinicos y aromaticos. Estas reacciones producen también
hidrogeno, un subproducto valioso que se aprovecha en otros procesos de refino.
Para ello se utilizan altas temperaturas (490-530 °C), presiones moderadas (10-
25 bar) y catalizadores sélidos de platino y otros metales nobles soportados
sobre alumina.

Sulfuros. Este compuesto es un gas con olor a huevos podridos y es altamente
toxico, pertenece también a la categoria de los acidos por lo que, en disolucion
acuosa, se le denomina acido sulfhidrico. En la Naturaleza, se forma en las
zonas pantanosas y en el tratamiento de lodos de aguas residuales, mediante
transformaciones anaerodbicas del azufre contenido en las proteinas o bien por

reduccion bacteriana de sulfatos. Se desprende también en las emisiones
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gaseosas de algunos volcanes y es asimismo un subproducto de algunos
procesos industriales.

Sulfuro de hidrégeno. Es un gas incoloro, inflamable y extremadamente
peligroso con olor a "huevo podrido”, ocurre de forma natural en petréleo crudo
y gas natural, y puede ser producido por la descomposicion de materia organica
y desechos humanos/animales, por ejemplo, aguas negras.

Temperatura critica (Critical temperature). Temperatura a partir de la cual
dejan de presentarse dos fases fluidas (liquido y gas) existiendo solo una fase
fluida.

Temperatura de cabeza. Es |la temperatura en la zona superior de la columna
fraccionadora, se controla con el reflujo de cabeza, este reflujo es la fuente fria
que genera la corriente de liquidos que se contactan con los vapores,
produciéndose los equilibrios liquido-vapor.

Temperatura del corte. Es la temperatura a la cual se realiza la extraccion
lateral de un combustible. Esta temperatura es controlada con el reflujo de
cabeza y reflujos circulantes. Estos ultimos tienen un efecto semejante que el
reflujo de cabeza y ademas precalientan el crudo, recuperando energia.
Tiofeno. Compuesto heterociclico con féormula C4H4S. Es un anillo plano de
cinco miembros, aromatico. Relacionados al tiofeno estan el benzotiofeno y el
dibenzotiofeno, que contienen el anillo de tiofeno unido a uno o dos anillos de
benceno respectivamente.

Torre atmosférica. Es una columna de destilacién que opera a una presién
cercana a la atmosférica.

Torre de despojamiento. Es un recipiente cilindrico vertical usado para
estabilizar o despojar componentes livianos de una carga liquida.

Torre de fraccionamiento. Es un recipiente cilindrico vertical usado en la

separacion de los componentes de una mezcla liquida por medio de destilacion.
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decomposition are evolution of fames and ermatic empembae
rendings that useally decrease witer any attempl s made w
adjust the besl,

313 decomposivion poian, m—the comeched thenmomeser
readimp that eincides with the fimst inddcations of (hirmal
decompnsition af the liguid is the Nask.

3,131 Plscussion—The decomposition poimt, os deer
minsd under the conditicss of this west method, dos nal
necessarily comrespond Lo the decomposilion wemperstuee n
other applicatioes,

314 dry point, n—the cormecied thesmemsster readieg thal
is observed 1 e instant the last drop of bqoid {exclusive of
ey drops of flm of Bquid on the side of the fArsk or on the
IEmparaure gensor), evaparates from the lewes) poinl in g
distillation (Task.

040 Dircursion—The end polst (Bnal bolling poind.
rather than the dry point, & insended for geseral wse. The dry
podnt can be reparied in conmection witk special purpose
naphthas, soch &8 those ueed in the paled isdusery. Also, it s
subistitissd for the end poist {fnal bolling paint) wheeever the
sample is af guch & netuee that the precisbon of the end point
(fimel bolling podnt} cannot consisiently meet the requirements
given in the precigion sectian,

1.1L.5 dymamic hoidep, f—the omourt of malerial preseed in
e meck of the Sask. in the sklewm of the flask, and in the
condenser fabe during the distillation,

A L6 emergent tiem efect, n—he ollssl in wmperatues
restalingg emitsed by the use al waial (mmersian mercry «in- glass

Gon of the mercusy thread, that is, he emengenl portion. i3 at
A Joywer emperatone than the immersed portion, resulting ina
shrinkage of the mesoury threod aad 2 lower s=mperaturs
risaalinigg.

0T and podnr (EP] or final boiling podar (FREP), s—the
MERIEOT heneomeler reading obigited during the
lesL.

3.0.7.1 Diircwssion—This msuslly securs afler dw evaposa-
tion af all bguid from the boom of e faak, The e
maximm empersture i 8 equently ssed symanym.

308 fone end loss, meloss due b eveporation during
transfer from receiving cylzker o disillaton lask, vapoe loss
dusing the dlulllmhu. nnd uncondensed vapor in the flosk mt
tie end af the distiflation.

1A initiad beiling poind [TRE), n—the cormecizd thermeom-
sier reading that i ohserved ai the boamnn the fisst drop of
condemsale fulls from the lewer end of the condenser tabe,

1110 perrend evopormed, m—ibe sum of b perosol -
cowered and the perceod loss,

3101 percens losr (or observed fossl a—ooe bandred
mines the percent 1ol ecovery.

L1111 corvected logs, n—percent boss cormeciad for baro-

mElHe prosiune,
1012 0 wl, A—the wval of comcdensnte
oiserved i u1 Iiumnﬂmlgq'i.nd.ar.upu}ndnlpmtmlapn{
the chirps valume, disociated with  simmilansous Eipeabme
meading,

31103 percenr recovary, i—ihe maximum percent mecov-
ered, ns observed in accoudance with 10,18,

L1131 correctad percens recovery, r—ihe percent recov-
ery, adjusied for the diffesence betwoen the obaerved loss and
the comrecind loss, e described in By 8.

3,1.03.2 percent motal recosery, m—ehe combined percent
recovery #nd residue in the fask, 83 desenmioed i accordance
with 10.1,

3114 percenr residue, a—the voleme of residue in the
flnsk, mensured in accordance with 10,19, ond expressed as a
percentage of e charge volame,

3,115 pase of chawps (or slopel, s—ihe change in empem-
ture readieg per percent evaporeied or recovered, as described
im £33,

AN perarun lag, s—he offset between the temper-
ture rendisg chinined by o tempemiure sensing device and the
true fempembere at tat fime,

3117 emperature seasniceent device, 5—a thermomeler,
5 deseribed in 6.3.1, or & eempertune senso, os desoribed in
632
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at weather stations and alporis, smce thess ane precomesied
give soa bevel readings b

7. Sampling, Storage, and Samphe Conditioning

7.1 Determine the Groap chomacieristics $at correspond w0
the sample oo be iested (see Tabde 2), Whers the procedure is
diependent upan the group, the section hendings will be a0
prnarked.

7.2 Jampiing:

121 Sampling shall be done in accordance with Fraclice
D A05T cor D4 177 and g described in Takle 3

T.21.1 Growp J==Condition the snmple conminer i bebow
W, preferably by Glling the botle with the cold liguid
mmple and discarding the firs semple, I this is mot poasshis
becanse, for instance, de preduct o be sampled is ot 2mbiens
temperature, the sample shall be deawn into a bowle prechilled
o below 10°C, im suck o maneer thot agitation &5 ket at &
ernimum, Close the hotle imenedialely with a tighi-fittisg
clogure, (Warning—Do not complerely fill and tightly seal a
cald hottle of sample becamse of the lkelihood of breaknge o
WEITENE. )

T21.2 Growps 2, 3, med 4—Colloct ilse sampls a1 aobisat
temperature. After sampling, choass the sample boste imimedi-
wisly with a tight-fittieg closnsre,

T21.2 I the sample received by the festing laboratory hes
been sampled by others and 1t 8 not known whethess samplieg
has heen perfonmed ns described in 7.2, the sample ahall be
assumed 10 have hetn po sampled.

1.3 Sample Starcge

T.31 I testing is not do start immedinely after collscioe,
store the: gamples as isdicaed in 7.3.2, 7.3.3, and Tahle 3. Al
samgles shall be spared anay from direct suelighs or sources of
direct heat.

7.32 Growp ]—Siore the sample ai o tempemabne belos
1

Mome B—IF s dfe nE, oF edapete, Feililies for slonge below
I, the sanple may also be siomd et a mmperene below 30°C,
provided the opereioT ensres that the sample oo e & lighily cossd
ard leak-free.

733 Geowgp 2—Sapre the sample ar o wmperobane below
17,

Figen T—If Bare are no, or madequete, Mmoilites for somgs below

I0PC, e comple ey alis be iloesd o8 a enpenm balew 20T,
provided e operaor ensenes thet che sample cosisiner s dghily closed
] I fress.

T34 Groups 3 dnd 4—Sane e sampls at smbient or lower
tempersiure,

T4 Rample Condiioning Prior re Amalysis:

TA.1 Samples skall be cosdiioned o the wanpersiuse
shown in Tabl: 3 befare apening the sample contaimer,

TAND Gromps I omd 2—Samples ghall be coslitioned ba a
empersinee of less than [0PC (50°F) before opesing the
sample conlainer.

TA4LE Growps 3 amd I the sampde is pol Quid =
amiient temperatare, it 16 1o be hested o a empeatuss of 9w
21°C mheve s powr point (Test Method D007, D3940, o
[r 2085} pebor to soalysss, If the sansple hos pasiislly o
compleely solidifisd duding storage, it shall be vigosoosly
shien after melting prior o opening the sample conminer
i homogensiy,

7.4.1.3 If the sample is pat Auid At room emperatice, the
Lemperaiure ranges shown in Table 3 for the Bask a=d for the
sample donot sppdy.

1.5 Wit Sempler:

T.5.1 Semples of meterials thal visibly contain witer are nod
sudlabde for westing. I the semple is sol dry, shlia anether
sample that i3 free from easpemded wabes.

7.5.2 Groups I and 2==I1 sach a semples cannat be obimined,
ke guspenied waler can be remaved by maistnining the
sample & 0w 10, adding appronimately 10 g of anhidroes
sodium sulfate per 100 ml of sampls, shaking ke omxpens For
spproximaely 2 enis, and hes allowing the miziere w seltle
for spproaimately 15 min. Onee the sempls shows no vizible
signs of water, use & decaated poriion of the sample, makn-
il berereen 1 and MNC, e e analysiz. Mebs i e repest
that the snmpls has been deled by the sddaion of a desiceant.

o F—Saependid wotr in hazy samples jo Groeps | asd 2 can be

d Ty it Rddithon of ashpdeois sadiess wllie and spraling ke
Tigaid samgés from (he Srying sgenl by dessnling withow asssizlly
aifucting #5 resubis of the et

1535 Growps § aed 4—TIn cuses in which a weier-lres
anmple is pof pracical, the suspended water can be rermoved by
shaking the sample with anhydrons sodiem suifaee o cther
suiinble drying ugent and separsting it from the drying sget by
decanting, Moo in the repom that the sample his been defed by
Ao g iticn ol & desiseant.

8. Preparation of Apparates

8.1 Refer o Tahle | and prepene the apparans by chaosing
the: appropeisie distillstion Bagk, wemperatare messuring de-
vice, and flask suppon board, ag direpied for the indicated
griup. Bring the tempembere of the receiving cylinder, the
Nazk, sl the: condenser bah o the: Endicaied wempas e,

8.2 Make smy necessary provisions oo rhet the Empesaions
af the condenser hath and the recelving cylinder will be
midisslgired al the regaired emperatures. The receiving cylin-
der skall ke in n hath soch cthat either the ligeid Jevel is atleast

* Sapgpaiting dus v bese Bled a ASTM Interabisel Headguerien: and mey
I bt by regpatabinng Heiearch Repor BR: (30 1254
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TAOLE 3 Sampling, Stomge, and Sample Conditioning

Gasp 1 G 2 Qe 8 Graep 4
Tarmpeaiun ol senpls bokis G =i
= L=
Tampemsiwa of siond eampla T wilr = Arhisnt nmben]
L w5t wE) awbiant L]
TiaTigerotise & samphs ohai o =bd Lii] Susiswad o Arvhisn or
AR F 10 anakl ol i 277G aboen poir poind®
- =50 -0 bt or Armblord ar
&8 5 TIF ohowve pour pelnd™
Il sarmgds s wei [T = [t ﬂjhm&dﬂmﬂl?&i
W spsmaryin b asl wer™ try In accdancs wih 762
# Linder oortoin Birnples c bh Be slored ol esPasalares baltie 20°C [BEFL B aleo 7.3.0 and TAAL

CLpSTETRLS
O i b feernl-solkl @l arelies) fessgmetan, Saa e POLLTL

S mimgda i knewn 19 ba wibl, nissTpiing mew be omittd. Dy seepls in acconimacs with 7.4 and 7.43.

as high s the 100-ml. mark ce the entie recelving cylinder s
surreundked by an air circulation chamber,

821 Growps 1, 2, and 3—Suitable medin for low wemper-
e bals ieclude, kol are sol limied @, chopped o apd
waser, refirigernied brine, and refrigeramnd sthyleoe plycol.

B.22 Group d==Suitnhle media for smbéent and higher bath
iemparatanes inclide, bor ae oot Feviled 1, cold water, hot
walir, and heated ethylans glyeol,

8.3 Remove aoy sesldoal liguid in dhe condenser abe By
swnbhing with a pisce of soft, lint-fres cloth attached to & cond

ar wire.
9, Calhration aml Standardization

8.1 Temperame Meamrement Syeram—Temperature mea-
surement systems valng other than the specified mercary-in-
glass dhermometers shall exhébit the spme tempembare Ing,
emergenl sam affect, and accumcy as the equivalent mercury-
le-glass chermameter, Confirmation of the calibeation of (kese
lempersture mepsuring systems shall be made at intervals of
nol moe than six mosths, ond sfier the system bas been
replaced o pepained.

9.1.1 The accurncy and the calinmatios of the slscironic
cistisitry o eoapuler algarithams, or both, shall be verified by
the e of  amndard precision resistece benckh, When per-
feaming this verificnticn, mo algaritiores shall be wsad w0 comest
the semperabere for lag and the smengent stem effect (o
manifacturer’s strctions),

9,12 Verificatioa of the calibmtion of femperabore measur-
ing deviees shall be candected by distilling tolusns in accor-
dence willh Gooop 1 of (his et metsed snd ing tha
51 % peooversd mmperatune with (hat shown in Tabbs 4.

121 I the rempecanss resdieg & not wilkin the values
shown in Tahle £ for the respective appamams belng msed (oo
Motz LD and Teble 4), the sonpesabun measursment system
shall be considered defective and shall mat be used for the test,

Mom SToleras & wed e vesSeuion Ml for eelibeation; it will
el dmod 5o infEmiieg on bew well i slatkonic mesunemenl
syeives simplyies e wempereme lag of o Liguid-in-glss hermome e

0123 Feapear prade woluens and bexpdecine (colane],
conferming to the specificasions of e Committes ca Analyti-

¥ Sappmadog das bave teen Akad ai ASTH Triomacd ool Flasdqaarias asd may
b ofained by requesing Rescerch Repen AS: DOE-1 580

cal Reagents of the American Chemical Society, shall be msed,
However, other grades may also b used, provided it is Gzt
ascertaimed that the rezgent is of sefficiest pusity to permit its
s withosl lessening he aceurscy of e deerminathon,

Mom 10—Ad 1813 B, icueoe i shown in mfenee memuals g
Builing o 11408°C whan seamred esing e perlel Immersioa ihemomete.
feszmung tin iant moind uses thermamsien satibraed for potal imie-
sicn, the resulis rpically will be lower oed, depending on i thermoemser
and e slnisting, soy be diffevart Sor sach thermometer A0 1003 kPo.
bazadecars & shown in refenmos mamel is hoilieg o IR7.0°C ehes
medstied neisg o pordel immershon thermometer. Barsuss iSis e
neethed wase dhemmemeters Skl ke wwl bemesios, b asubs

will be lower, and, degending oo e thenmomeier ard o
sitmation, may be diffteent for cach SSermomees

21,3 A procedare i determipe the magnisude of the tem-
periure lay is described = Ansex A3,

914 A proceduse o cmidsts the emergent stem effect 1s
deseribed In Appeadiz X4,

9,15 To vesaly the calibration of he [anpeceiors measis-
mienl systeen & eleveind mmperatnres, use hexsdecane, The
[eTperaie menremens syaem skall indicabe, a J0% reeoy-
ered, o lemperamre compasable b0 that shown in Table 4 For the
respective apparsine eader Group 4 distillatics cosditdons.

plooe 11=——Decouse of the high mslssg point of hexadecane, Croep 4
wezilicating SSriaions will heve o be comfed oo wil condessr
Eemporatmcy =20°C

8.1 Autommed Methsad:

4.2.1 Level Follower—Foe an sumenated distiilatbon appa-
ratus, the level fodlvwertecarding mechsaiem af (s spparams
shall have: a rescdution of 0.1 ml or hetter with 2 maximem
emor of 0.3 mL between the 5 and 1M mL paimis. The
celibmtion of the assembly sholl be verified in atcoodasos will
mannfacturer’s isstnictioes ol islervals of DO mors than e
mweoitke snd affer the sysiem has been rﬂphwdorrwnimd-

Mt 12—The typical calilesting procediss Lavnlses
mﬂhmm!-ﬂlmnﬂ.dﬁﬂrﬂ#ﬂkﬂy

022 Baroweetric Pressure—Al inlecvals of not moee des
gix months, snd aller e aysoem bes been replaesd or repadred,

i Regpeay Chswvioals. Aservss Chsalral Soclery Spevifratoss, Amerca
‘emsniegion, 0. Sor sppgeiben. o G2 ety of respen agl

! Palia! Sprridoey, R Masmeeopaal Tieerdon, Iec. [USPC, Reclkilk,
BAD.
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TABLE 4 Trus and Wi s M D6 50 % Aecovensd Dolling Peints {("C1"

. kangnl Aulomied
Céridrizn Crsthakon [ Pl st
oondikang min aendio conditions mwin [ R
88 56 % e 385 =1L Y oD =ms
Leetan; puend 30% beimg bialieg poirt hading proisd
k|
AETEAOP fom ooz 1, B Gaowp 1, 9, e 1, &, arel G 1, 3
a— bling poinl 3 ard 3 El ]
1108 L) RLLE-] 5 107
BETWA fmai S A [ ] Gieug 4 Camup &
Haaiek bolley poind
TG IT?;? pa Rl FTT O T
L shurw I e bl e tho saises for e B % isiecance isieral for ihe 80 % pap ga. The pmp
in 3 % mgra. o e ks i Lhin il o b dound ke RRECVES REAL

the barametric reading of the instrument shall be werified
agains a hararmeter, 88 described in 6.6
10, Precedurs

10.1 Resard e prevailing baremetric pressans,

10.2 Croups I aed 2—Fil 4 low mnge Ussmoseler pro-
vided with a snug-fining cowl or swpper of silicose nabber, o
egaivalest polymenc maberizl, Gghtly ino the neck of the
fizmpls costniner and bring the icmpemore of the sample i e

e indficeted in Table 3.

103 Graups I 2, 3, and 4—Check that the emperaturs of
the sample i as shown in Tehle 3, Pour the specimen pracisely
&0 thie J00-ml. mark of the meeiving cylindes, sad trassler e
comfenes of the meceving cylinder & a8 pracl
o the distillation flask, ensaring that aone of the liquid Bows
nto the vepor wibe,

Momn 13l |5 impomnent da the difference hetwenn (he respemmees of
e spedimes ared the tempanzre of de bath aoond the peceving oy lindsr
B o einll as practieally poasisle. A difisence of 5°C &in miks »
differasce of 0.7 mil.

13| (roups ¥ and d—IF the samiple 1z not fAmid ot ambi

10.5 Fit the empersure sensor mough o snug-fitting de-
vioe, as deseribed in 6.4, o machinically center the sengar in
the neck of the Bask. In te eie of & teommometer, the bulb is
cenbersd in she neck and the Iower end of ihe caplllary & kevel
wilhi the highest paing on the bomom of the mer wall of the
vapor fubs {see Fig. 5h I the case of & (bermocoupls or
resksance thermomneses, follow the manufachrer's nenectlons
as b0 plactment (see Fig &),

Mo 1%=<If wacuoes gresss is wsed on the motng surface of the
eralaiag device, ues the minsum emoues of greas: that B practical.

106 Fit the Rask wapor wbe, provided swith & snag-fitisg
cork or ndbher sopper of silioons, ar equivelent polymeric
malesigl, Gghtly into e condenssr obe, Adjust (e Rk in a
wertical pesition g0 that the vapor mabe cxends fefe tie
condenser fobe for a disasce from 25 o 30 mm Ralse and
ad|usn the flask soppon board bo Gic sagly sgainst the bottom
af the finsk.

10.7 Plece (he reeciving cylinder thar was used 1o measan
the gpecimen, witlsout drying the insbds of the cylinder, inco ks

lemperame, it i i be heated 10 8 sempecaiine between 9 and
21°C shove s pour poing (Test Methods D97, I 5048,
D 5550, or D 5985 prioe wanalysss, 17 the samples has pastially
ar completely solidified in the mervening period, b shall be
vigarougly shaken after meling, e peior o sampling, o
endln omogeneity.

103,10 If e mamople & mot Boid an amibicot wmpesanores,
digregand the \Eoperabee rangs shawn in Table | for the
receiving cylinder and samgple, Frior so snalysis, bear the
neceiving cylinder 1 approximately the sante lemperibare 25
the: sxmple. Pour thi keated specimen precisely o the 100-mL
mark of the receiving cylindes, and transfer the contenits of the
peceiving cylinder ay completely as pmctical inta the disBllk-
thon flask, ensusing that pone of the ligaid Aows iobo ke vapor
ehe.

Womn 4—dhsy mwerial thal evaponne dudng the massler will eea-
il 1 oo b sy matrrial that mmains in the reeivisg cylimler wil
simiribabe i the chserved meovery woleme ai the B=e of the TRP

104 I the sample can ba expecied to demoasirate imegules
boiling behavior, thae is, bampéng, add a few bolling chipes o
the epecimen. The sddition of & few bodling chips ks acceprable
far amy digtillatian,

iEmper died hath under the lower end of the con-
densar wwbe, The end of the condenser ube shall bz centered in
it receiving cylinder and shall exmend thersin for a dissance of
an Jeasr 25 enin, bat nod below e 100-mL iark.

108 Feivind Boillng Paine

10.B.1 Muomual Methad—To reduce evaporation loss of the
distillatz, cover the mceiving cylinder with a piece of blotting
paer, o giemikar mslerial, ths has been cat 10 0 the condenses
tube epugly. If 8 receiver deflecmr &5 being wsed, san ke
distiliation with the Hp of the deflecior jast tpuching the wall of
the meoziving cylinder, If & raceiver deflactar is not used, keep
the drip Gp of the condenser away froen the wall of tae
receiving cylinder, Maole the stest tme. Observe and recond the
IBF o the nearest 0.5°C (1.0°FL I§ & receiver deflector is not
being used, imunediately move the receiving oylinder so Ut
the thg of the condenser tvaches it ner wall.

1082 Awrommed Method—To reduce pvapomation Joses ol
the distiflets, ues the devics prosided by the inswument
manufucharer for this perpase. Apply heat o the distillation
Bask ond combemis with the tip of the receiver defiactor jast
tesching the wall of the receiving cylinder, Note the siort tine,
Becord the [BP to the searest 0170 (0.29F),
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Tl od, gas ods erd Gadar

Cied, I My 0 k] tha

change in glops (0 of the data points descrbed b 10,142 =
that pariicular area &5 gresser than .6 (change of slape (F) s
greater than, 1.0) a3 coleulassd by Bg | (Bqg 2k
Changs of Elops {C) =
10— Gk = Wl = {0 — C¥y — ) o

Chempe of Slope [F) =
{F = FV = W = (F, — P, = V) o

whee:

Cy = mmpemium ot the volume % reconded ane readimg
i i the wolume % in question, *C,

& = mmpersture at the volume % reconded in gquestion,
°C,

Oy = wmpersture al the voloms % recorded following the
valume % i question, C,

Fj = wmpersiure at the volume % soonded ang reading
prbar iz the wolume % in question, °F,

Fy » emperasiure a4 the volume % reconded in question, “F,

Fy = wmpersture ai the wolome % rocorded Ing the
volume % in question, °F,

¥, = wolume % recnrded cae reeding praor to the valeme &

i question,
Vy = volume % recorded & the volume % in questbon, and
Vy = wolume % recorded following the volume % s

gpaesliamn,
10,15 Whes (he residual lgosd in the flask is approximaely
5 ml., make a fnal adjustmznt of the heat, The time from the
5 mL of ligwid residue in the flask to the EP (FBP) shall e
withiz the Breile priteribed in Table 5. [T this condition it not
sanisfied, repest the (eel wilh appropriate medification of the
fimal heat adjustmest,

Born 1 T—8inee i & dificull o detsmine when there i 5 sl of
Tasiling ligid et in the Sask, shis e v deienined by chasrving the
emour of ligeid noowensd in he reoelving oylinder. The tmamic koldp
uies et i W be appreainately 1.5 mlan hs ponl 10 s as
mr front pad ko, e amcunt of § ml. in de flase can B2 szmimed o

bl b

N tha 38 1o BTG e,

enmespord with an amourt of 535 ml i de recelving crlindsr This
warionid b 10 b djussed Tor che estimuned amouns of Sust cnd e,

10015.0 If the actasl oot end boss differs more than 2 mil
from e estimated vabet, the test shall be rerun.

1016 Ohserve and receed the EP (FEP) or the dry poinl, ar
baith, &8 requised, and discontinos the heating.

10,17 Allow che distillate 1o draie inta the receiving cylin-
der, after hesting has been disconbmned,

10170 Miemieal Methoa—While e comdenser pabe eontin-
1es 60 dealn boio the gradwsisd cylinder, abserve and nole the
wolume of condenssie to the rearest 0.3 ml o 2 min istervals
il two sucoessive abeervationg agree. Measors the volame
in e receiving cylindes apcursicly, &nd record i 1o the nearest
0.5 ml.

10172 Aminmiied Mathood=—The opparnius shall continue
ally mwimitoe te recoweesd wolume antil this volume changes
by e more than 0,1 ol in 2 min, Recond she volume im the
recsiving cylinder accursisly to the nearest 4,1 mL,

10,18 Record e volame o the receiving oylindsr s
percent recovery, IF the distillation was previously discongin-
weed under the conditions of & decompasition poiet, deduct the
pescent recavered fram 100, repoct s difference as the sem of
percent residue and percend boss, und amit the procedeme given
m 1019,

10.1% Afier the fnsk has cooled snd np more vepor is
cbierved, disconnect the flask from the comdenser, pour s
comlents inbo a Semil. praduated cylinder, aad with the Bzsk
suspeeded over the cylinder, allow the flask o drain witil no
appreciable increass im the voleme of Ugaid in the cylinder s
abserved, Measure the volume in the gradumed cylinder wo the
meezest 0,1 ml., amd record as percent pesidue.

1% 1f the S-ml cylinder doss oot have
gradontions below | mil and the vobome of ligaid i l=s than
1 ik, poefill tee cylinder with | ml of & hesvy ail b allow &
hetter estimate of the wolume of the material recovensd.

L0 ESL L BT & mesides greater than expecied is obliamsl, and
the disillation wes ot porpossly terminated befoare the ER

164



A D 85 - 07

check whesher adsquaie heat was applisd towands the end of
the distillation aad whether conditions dering the s con-
foemed io those specified in Toble 5. If not, ropeat tesk

Wi 1F—The SEsrillaion residoss of dhic esr sedund Sor iz

kerasine, and distillae dasel are ppleally 0813, 09-13, ad 114
waikims %, sepeiiely.

biere 10—The s sethind & a0l designed for (he analyss of distllae
feck coamiaing appeecinble quonttes of residwl meteriel (e 1),

10093 Srowpe 1, 2, 3, and 4—Fecond the volume in the
S.ml groduatsd cylinder, to the nearest 0.0 ml, as percent
reeidne.

102K §F the: intent of the distillacion is o determine the
percent evapamied or percest recaversd af = predetermieed
camezied i reading, modify the proceduse 0 oor-
farm o the instructions deseribed in Ansex A4,

1021 Examine the condenser fube and the side arm of the
Hask for wanty ar solid depogits, TF foend, repest the st afier
making adjustments described in Footnote A of Table 5

11, Caleulatioms

11.1 The percent sotal recovery is the sum of the percent
recevery (sea 10L1E) and the percent residee (se 1001
Dedwet the percent total recovery from 100 w oboain the
percent loas.

112 Do nat canmect the barometric pressare for menisows
diepregsine, and da gal adjust the pragsre 1o whal it would be
al g level

Nmﬂﬂ—'i‘bsdlumdmmdmmhuumh
Inl. IF mdu: mmm:
_-_nhbenmkbmmdnumdiﬂmuhudnulnlbewcdd
willl, i genenal, deller Jess han 0.1°C @ 100°C. Almos all dais obialosd
h.d-rbl.nbmmhd l:'bl:lu-mimrlmlnn ook busemy
d i atandacl o and b dandad gty
11.3 Cierect lmmpematce redicgs 1o 1003 kPa (760 mo
Hg) pressure, Obmin the eomection o be applied tn each
\emperabare resdieg by meons of the Sypdney Yomng eqeation
a5 given in By 3, Eg 4, or By 5, as appeopriale, or by the wse
of Table 6. For Celsine temperatures

= D000 (1013 — P21 + 1) =1}

£ = 0L {60 — P3S4+ 00 i)

Far Fabrenheil temperaiures:

Cp= 000002 (760 — FH{EE0 + ) (4]
where:
£ = [ chierved tempeatins reading in °C,
i} = b observed empersiure reading in °F,
Foud € = comectinns 10 be added slgebraically 1 e

plbseryed lemperiture readings,
barneneiric pressure, prevailing nt the time and
kocatlon of the st kFa, and
i = baroenelric pressure, proveiling af the lime &
location of the test, men Hg.
Afier applylng the comections and rounding each result in
ihe nesnest 05 (10°F) ar 0.1°C (0.2°F), as appropeiate o the

Py

TRBLE B App Th Razaiding
Ciarraction® pas 1.3 kFa (10 mn by
Tampora Fampa e nF
o F b s
10=30 -6 035 Ea
a0-80 B2 [ el
w070 w15 .40 an
TO-E0 1194 -7 H] o
93=11a 104230 45 e
10100 F0-aE 4T s
133130 FOS-D0E o0 s
16170 -3 SRR o
17180 ERE-aTd L= ‘oE
103280 =00 DT 142
Zid-3d §l-dde &g 1407
EN-E ] =1~ 1.0
SRI-EFD aE-510 o 114
EPa-230 GIB-GI4 o 180
20-310 S54-580 o.ea 124
U= Sd-gan o 1%
F30-3E0 R T La3
B58=-370 L] ik iar
Hre-080 H36-754 omn 141
flil] Ta-Tm el 148

ki 1o Be added when Boromayie Dissiee B below 14943 KPa (T80 mm
i) s 12 b ubirichied whas hassielik: pasena b dleres 1003 WP

appargius heing msed, use the comsctsd iemparaion: resdings in
all further calewlstions and reporting.

Mo 21=Temperaiure readings are nol comecied m 1013 KPa (7él
mm Hg) when pridust definitions, specifisatione, or agrementi boatwesn
the partles lovolved Indieaie, specificetty, thel such commoction is =at
respirgd er that coreeson shall be mesde 10 dome cther bise pressuse.

114 Comoct the acmal bose @ 1013 kPs (760 mm Hg)
pressure when iemperaturs readings are comecied to 100.3 EPa
l:l':dwr.e The carrected boss, L, is caloubsed from Bq 6 or Bg

23 appropeisie, of cam be read from the inbles presented as
F‘I.cg X301 or Fig. X3.2,

L, =05+ (L — 5L + (18013 — P00} LCH

L =05+ (L — DL + (To0 — PR} fo)]

i

i
557

Tl
-1

|

:-'b\..mmli;
Mot Z—Eq 6 and 7 obove bove been desived fom e dom bn Taible

which the 1shle and eqesons in Se Test Methol 0B 05 md calier
vamions wero derived,

111 Calewlste the comesponding cormecied peroent peoov-
oy in accondance with the following cquationz
B =B &iL=L} (E}

f
|

loss or observed loss,
less,

; and
Ie] pernenl TecoveTy.

mmpte
g
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TABLE 7 Data Paints for Delemaining Slops, 5; or 5,

Hopa & % 1EF ] o Fo) 0 4 Bl ® ™ e w s [
Toaln o 0 0 ] 30 % 45 = - o w0 o 9%
Tom % 5 W 0 D 5 &0 o 0 B 95 Var
W W, 5 W m 0 P 20 w = m a in 5 Vit

115 To ahtain the percent svaperased ab i prescibad
temperstuve reading, add the percent loes woeach of ihe
chaerved percent recovered ab the Lemper s
réaclings, und report these resnlis as the mspeclive perceat
evaporated, that is:

PPt L m
where;

L = obeerved lois,

F, = percens evaporssd, and

P, = percent recovered.

106 To obtain temperature readings an prescribed perceat
evaporassd, and if no recorded temperabare dam B availabiz
willkin 0.1 waleme & af the praccribed percest! evaperaled, use
cither of the twe following procedures, smd Indicsts on the
report whether the arlthmetical procedure o dhe graphicsl
procedune has been used.

10.6.1 Arithrmetical Procedure—Dedoct the ohserved lous
froen ench prescribed percent evaporsied o obiein the corme-
kpinding percent recovened. Caloulabe smich paquied 1Bmpen-
tore seadieg s falboos:

T o= # (T~ TAR = RORy = B} L]
whea:
B = perceol mecoversd cormsponding 0 the prescribed
pereent evnpomted,

By = percent recovered adiacent to, end higher than B,

&, = percent recovered adacent 0, and lower than R,

T = wmpersiure resdlng at the prescribed pement evapo-
mtedl,

Ty = mwepersiues reading recorbed al By, and

Ty = wempersivee cading reconded at &,

‘alues obrinlmed by e arithmeteal procedsre ars nifecied by
the cxsent to which the distillation grpks are nondinear,
Tmervals henwesn seccessive dam poing cha, of any sage of
e L2l B o wider than thé intervals indicaned in 10,15, I no
case ghall @ caleslntion be made that involves extrepolation.

1162 Graphical Procedws—Using graph paper with uni-
Towmm subsdivisions, plot ssch tepperature rsading correcied for
Barorenic pressure, i requised (see 11.3), againat i com-
spanding percent recovered. Flod the IBF at © % recovered,
Drew 6 sosooth curve comnecting the points. For each pee-
seribed percent evaporaled, dedadl e disilletice loss o
ohagin the corresponding percent recovered und ke from the
graph the temperatars réading that this pércenl recoversd
indicates. Values cbiained by graphécal interpoletion proce-
dures ars afecied by the care with which the phal is made,

Mafn 23R Appindin X1 e omincal exam@lis dligEng e
arieismationl prosedins,

1LED In most automated instsaments, lempertare-yolume
data are collesed at 0.1 volume % intervals of lese and sbansd
in memoey, To report o lemperniure reading &1 & peescribed
ni evapombed, peither of the procedurss described in
1161 and 11.6.2 have s be wsed. Obiain the degired esnpera-
pars dimeetly Fram the datsbise 24 (he lemperatse closest o asd
withia .1 wolume % of the prescribed percent evnpomied.

1X Repart
121 Rspoet the following nformation (see Appendix X5 for

eramples of reporisk _

123 Beport the basometric pressure o the nearest 0.1 kPa(l
mim H

Iﬂl}lnq'm all volumeiric readings in percentages.

[135] Mame! Medod—Repod volumetric readings w the
nearset 0.5, aod &l empersiure readimgs o the neare) B.5°C
[1.LFER

11532 Awtormared Method—Repar! vidumelrs realngs w
the nearsst 0.1, snd all tempemtere readings o the newrest
IR (O2°F) ar lese

124 After Baromelric corsctions of the mmperabene reod-
Imge have besn made, he following dain reqeire no farther
calcalntion. prior so reperting: [BF, dry point, EF (FBRF),
decompesition point, and 2l pairs of comespanding values
inwalving percent recoversd and mperapone eafings,

1241 The meport shall state i the empemien: readings
fzve not been comected for barome e pressons.

125 When the readimge have oot been cor-
recied o 1015 kFa (760 mm Hg) prossore, mopoct the percant
residog and percest ki as ofserved in sccosdance with 10019
and 111, respectively.

126 Do ol uee the comecsd losd o ctw calcwlstion of
poroent evapornimd.

127 It is advisable o base the repod oo relatiosships
bzt semypecniuse readings and percent evaporaoed when the
semple i 0 goscline, o any other product classified undes
Gromp 1. of In which the percent boss is greater than 2.0,
Onherwise, e repest cim be based on relationskips between
wempecature readings and percent evaporaied or pereent frEeoY-
eced. Every repart must isdicate cleardy which basis has been
ke

1271 Tnthe enanisd method, if resalls are givin in percent
EvapOTassd Versus iempecahere resdings, report if the arithmeti-
cal of the graphical procedure was msed (see [16).

12.8 RBepart if & drying agent, % deecribed in 7.5.2 or 7.5.3,
ws meed.

12.9 Fig. X1.1 is an exmrple of 2 tbalar sepest, T shows the
percent recoversd versus e comespoading empemiae nesd-
ing and versus the comected empanhare reading. [t also shows
the pervent loes, the cormecbid loge, and the percent evapombed
wersus the co | ki

+ Lg
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TABLE B Fspasalability and Repeoduscibility for Gresp 1

Wea=ua [T Auprerad Miberaed
B«m? Aegmalabiity Frazreduelilin Frazerudiin Vel b g
T ks o bl F L F
IEF as ] T ET) 7 [T 12
5 (T A48 TS, BTG FALTS, ABeLEPE LdiEiEy TR,
1; }m ERHLBE mu;& E% :.I.Egg: A< HPE. 25608 g{uﬂ:ﬁ.
el BEE w 4. L ALl M DA,
a1 12L0EE, LR RO T FEL MG 10, A0+, BE:EE, AT
] JEST ERAES BT e 1.T4B, 1440575 FIT 1. TeE0E EITEY o
] 1.2l AR, BB BEE, BTy 1AL TG, 114087 B LA QTeRE 1. Bk (55
"5 1340885 FrTTa LTS 1841 M 28078, AnAETE REARE, AT
FBP au T T2 44 [ LT 18
A 8 of By i Ina cniige Shps [or i of changs) calcubimd i Accondasca Wil 118
13 Frecision and Bias SeinrSp) = [Tgp= Tl S (Vap = Vigl (£

130 Preeizion:

1301 The precision of this test method bas bosn deter-
mingd by ihe saigical examinalion of interisbacabey test
results obigined by 26 lzbormiorics oo 14 gasolines, by 4
labarataries an B samples; af kerasine by the manual procedure,
3 laborabories oo 6 saomles of kerosine by the msnomabed
procedure, and § Isboramoes an 10 semples of diesel fuel by
bath the marml and auomated procedunes. Table ALl Lsts
which tahles and figures are to be used for the different ozl
proupes, digilliion methods, 4] tempembane scoles.,

153,1.2 The fallowing terms are ysed in this sectlon: (1) F =
repestshiliny gxd (2) B = reproducibility, The walue of oy af
these terms will depend wpon whether the caleulatioes were
carried aut in *C ar *F

132 Slope or Rate of Change of Temperanse:

1321 To detervnime the poecishan af & result, it is genecally
necessary 0 defoomine the slope o rate of chamge of the
emperaliiee at thet particular point, This veriahle, denctsd as
B 0f Bp, is oqual 1o the change in semperlune, either in °C or
In *F, respectively, per percent secovered o evapocated.

13.2.2 Foc Growp 1 in the manasl method sed for all groeps.
in the sutomeaied medod, (e préciios of the IBP and BP does
oot pequine any slops calculation,

13,25 With the exception sinted in 13.2.3 and bn 13,24, the
slope ut any point during te disiliaton {5 caenlnted from e
falbowing equetions, wsing the volues shown in Table T;

g e Sgh = (T — T4 Wy = W) i

where:

3~ = is the slope, "Cilvolame &%,

S = is the slope, "Fivolume %,

T = is the upper ismpembane, “C (or *F),

T, = is the lower iempembare, *C (or *F),

Vi = is the valume % recoversd or evapocamd corne-
spemding 16 Ty,

¥e = is the volume % recoversd or evaporabed conne-
spondig to T, and

Vg = & the volume % necoversd ar evaporbed come-

1o the end poant

1324 In the event that the disrillaon cad poinl oecucs priar

ta ke 95 R paint, the shope at the end poine is calcolated s
fodlowe:

whers;

Tep of Typ b3 the wmperaioe, in *C or *F &t the percent
velume recovered indicated by the suhseript,

Ve 0 Wiy 5 the volume % recovered,

13241 The subscripts in Ex 12 nefir toc

EPF = end point
HE = ndphest reading, either $0 % of %0 %, prior to the end
paist.

13.2.5 For poigts betwesn 10 o RS % recoversd which ars
mog showa in Table 7, the glope is calculated as follows:

B e Spl = 005 (T oy — T sl (13

13:2.6 For szmples i Group 1, the precision data repored
are based on shope values caloulated from percent evaparand
data.

1327 For samples in Cronp 2, 3, and 4, the precigion dats
repored {Table 8) are baged on elope values caleulvisd from
pereent mecorvered dats.

13,28 When resalts are reporied &5 voleme % recovensd,
slope volues for che caleulation of precision are o be detec-
oigeed froen percent recovered data, when resills ave sepanisd
ug valume % évaparated slops values &re @ be delormansd
from % evaporated data.

13.3 Manuai Merkod:

13,31 Rapeanmbiling

13511 GROUP [—The difference betwesn saccessive
resills obiained by the some aperstor wilh the same appamis
imiler constiml apembing conditives oa identical eel malerel
wald, in the lomg men, in the norminl &sd comect epemtlon af
thix fest method, excesd the values caloalated from Teble 9 in
anly ane cags in wenty.

13,512 GROURS 2 3, awd 4—The differssce betwesn
BUECEIsWE sl chigined Try the sams operator with te same
agparsius under constant operating conditlons on identical st
materizl woukl, in the bong um, in the noomal and cormeot
aperatian of thiz Iest methad, excesd the valees aaleolaed
from the values in Table % in only one case in twenty.

12.3.3 Reproducibilin:
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TABLE § Rpsatabllty and Reproduciblity for Groups 2, 3 and 4 {Manoal Bothad)

Tl abi Pl rody ol
0 F h =
[BF PR, 1.8l BB 2B RIS, EDauEaE,.
5% ARy 1Bl 18y 141335, BB 535,
FBF G H3EE 1. 3wl 58S, EREL T - ETsDA2E,
=% wiurna ul BT, [ERNE . 1.5+, 7HN,, 1. B 0P,
Inemparalur maring

< Caleuinle B, o0 5 from 132,

135,21 GROUP ' —The difference berween owo single and
independent results ohiained by diffesent operalons working in
diffepent laboratomies on ientical sl mawerds] woold, ia e
nowmnnl and correct operacion of thés method, exesed the: valose
calenlated freen Table % is only cee cas in eenty.”

1LAET GROLPS 2, 3, and 4—The difference berwesn rwn
sinple and independent reealts obmined by differeol operatas
working in differest loborores on identical test materisl
wsild, in the normal and cormect operation of this el methed,
exceed the values caleolaed from the data in Table & o only
one case i twengy.®

134 Awromoted Method:

134,01 Repeanvhifinn:

13401 GROLP f=—The difference belwiéen successiwe
reubis obiaimed by te same cperaloe with ts Bums apparaius
under comsiant operating conditions on ldentical st mansrial
wieahl, im the bang ron, in the noemal end commect pperation of
this el mathod, excesd the valoes calcdlaied fraom Table & in
only o fiee inwenty,

134,11 GROUPS 3, 5 ond 4—The difference between
sasesive msubls ablainesd by tee same operabor with (he sam=
npparie usder constanl aperating condsions on idencesl st
material woakl, in the long nm, ie the nommal and comrect
cperation of this st method, exceed the values cabcutaisd
froe Table 10 @ only one case in Dwenty.

13.4.3 Reprovhucibilin:

* Mopolgian dely obvzised Som BE suly oo boih asewe] 9 aoromaisd 05
wnits ey Mary American sad P Labomenries

" Tnhke § e bese Satvead e o Romogeaghs In FIpE. 6 oaed T g ASTM
D BT,

154,21 GROUF [—The differesce betwesn twio singls #od
independest resubls ohegined by differcal aperators working in
dilfenznl abocstorics on idendces]l el mateial would, in Owe
normal snd comest opemitian of this test method, excesd e
values caleulaed from Teble B i caly cne case in owenty.”

13.4.2.2 GROURS 2, 3, aad #—The difference betosen iwo
lagls and independent mamlts oheained by diffsrent opersios
wirkieg in different keborataries an idestical test matedal
would, in the normal and correst operation of this test metbod,
excesd the vabees calenlsted fom Table 10 in only one case in
iwenty,

135 Hies:

13,51 Hias—Doe o the use of iotz] immersics thermanm-
elors, oo lempesabare sensing Systems desigoed Lo emulate
thers, the disiliatics empersure In this test method are
somewhat lower than the tnee temperstures. The ameent of
hins depends on the prodect being distilbed and the thermam:
eier used.

13,52 Relative Rigg—Thers exlam o bas berasen the
empirical resuks. of distillation propesties. ob@ined by this st
et und the tue boilisg point distllstion carve sbismed by
Tewt Methid Ir ZB92. The magninede of this bias, and how it
relales i test precision, has not been dgorcusly studsed.

13.53 Relative Bias-—An lnedaborsory soody® conducted
i 2003 nsing manual and 2eomoed has cancluded
thak there 83 no esstistical gvidense i soggear tar there is o bias
betwesn moanusl amd sulpmited resellE,

14, Keywords
140 batch digillstion; distllistes; dlsdllesdon; laboesesy
distfllation; petroleum producls
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TABLE 10 Repestability smd Raproducibiiity for Groups 2. 3 and 4 (Auomated)

b i o =
a9 E L] K] W3
2% 3% 63 e 1Ay AT + 1A
L% 1 @ 1,088, 204+ 1.088: 208 E535, 48 + F585y
1% 1241428, 2241428, 308 EE4E G4+ ZE4E,
210 % 12+ 1425, 2241428, 0= AE, 024+ 5975
Lk 1B+ 1436, 25+ 1435 B0 Ry FEES-1-- 9
Bl=85 % 1.1+ 10898, 2041088, 04 REE, 48+ EEEEe
FEF 105 e
A8 o B e iha aveage slops fer min of changa] salvadsied bn sconsdange with 134
ANNEXES
{Mandgtary Infoemation)
Al. REFEATABILITY AND REPRODUCIBILITY DEFINITION ATDE
Al.1 Takle ALl s an #id For detenminizg which nepeat-
ability aed reproduciiility able or section, is o bo used.
TADLE 811 Summary of Aide for Detintton of Aepesiablity snd Aeproduciblity
i Tabe or Secdios io U
Grou Hadfedd T Arparanaty Fprodechiny
1 Managl =c Tebia B Tahim il
*F Tobés B Tabda 8
1 Aararmsl b ] Tk B Tobia &
=F Toadim T &
234 Mareal b= Table B Tk &
F Tabie 0 Tatla &
234 Sizlzmaedd e Taki 10 Tabde 10
- __Takla 10 Tabli 10

A, DETATURED DESCRIPTION OF AFPARATIG

ALl Disnilianion Flasts—Phske shall be of hest resisiant
glass, comstructed 1o the dimensSons and tolerasoes shown in
Fig A2.1 and shall othorwiss comply with the regaireoenes, of
Specificatioa E 1405, Flagk A (100 mL) may also be cos-
srzied with & ground gless joint, o which czse the dinmeses
of e eeck ghall be the same &3 the 125-ml flask.

Mims AZ.1—Fir bisfs specifying ey pring, spesially aciecied S
with Bonoms =ad walls of usiform thicimess ore desirabla.

A22 Cosdenser and Condegser Bath—Typicel types of
candenser and cosdenser baths are jllustrated i Figs. 1 and 2,
AZL1 The condenser shall be made of seamless noneoc-

aive metal Dehing, 560 & 5 mm in bemgih, with an ooide
dinmeser of 14 mm snd 2 wall thickness of &8 o 0.9 mm,

MoTE A2 2—Hrass of seinless sieel has been found o be o Slmile
miterinl fise (i purpes.

A2 The conderser shiell be sel g0 that 393 = 3 men of the
tube is in contact with e cooling madbam, with 50 = 3 mme
ctzde the coeling bath ot the upper end, and with 114 = 3 om
cutskle at the lawer end. The poction of the tube projecting ar
the wpper emd shall be wet at an asgle of 75 * 3% with the
vertical, The pantion of the: mbe inside the condenser hath shall
e either simight oo beat in mny suitables continuoes amaoth
curve. The sverage pradlent shall b 15 £ 1% with respect o
the hiorizanezl, with no 10-cm seetian baving a gradient cuiside
of the 15 * 3% moge. The projecting lower porion of the
cotdeistr Tlke shall be curved dowmward for & lengeh of 76
man and the lower end shall be cut off ot an scale angle
Provisioes shell be made bo ecable B Oow of e distilkae oo
fon down the alde of the receiving cylindes. This can be
nccomplished by using o drip-defloctor, which i sieachsd o ithe
callet of the pabe, Ahsmetively, the Jower portion of (e
comdemser (obe can be curved slightly beckwand to ensare
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AL DETEEMINATION OF THE DIFFERENCE IN LAG TIME BETWEEN AN ELECTRONIC TEMPERATURE
MEASUREMENT S¥STEM AND 4 MERCURY-TN-GLASS THERMOMETER

A% The response tme of & elecironlc emperies
ing device i inb Ity mare rapid than that of &
mercury-in-glase thermometer. The iempernlse measiring
device nssembly in geneml uge, consisling of the sensor and its
casing, of an electronic system und i\ associaled sofrease, or
hodh, is sodesigned that the temperabane mensaring sysbem will
simnulaiz the cempemuture lag of the mercury-in-glass shermam-
=T,

A3.2 To dedermine the difference in lag time between such
& iemipeTabure messuring system and 8 mercury-is-glass ther
TROMEE, MAlyze 8 eample such a5 gasoline, kerosine, jer fod,
ar light diese] foz] with the electronio jemiperature measare-
menit gysiem i plece and In accordance with the proceduscs
described in dhis test method, In most casss this s te saodacd
disillation sep performed whth an suiomeicd unil

A1 Do oot wse a singls pors compound, 8 very narmos
boiling resge product, or & synthesle bend of lees than six
compusds for this test.

A3L7 Bestreslis ame obisined with a sampde that i typical
of the sample Ioad of the laborsory. Abematvely, us: o
full-rnge mixture with a 5 1o 95 % boiling raege of & least
100P .

A13 Replace the el b et miasuring device
with n low range or o high range mercury-in-glass thermom-
cier, déperding on the bofling range of the smopla,

Add Bepeal the distillstbon with this thermoester, and
mzmnzlly record the teopegabare of the warious percent reooy-
ered ag describad in 10014,

A3LS Caleulse the values for the repeambilily B she
abeerved slope (ATIAN) for the differens readings in the iesc.

Add Compare the st dats obmined wsing these o
ipmperature mezsurimg devices. The diference ot any paint
shall be eqoal 1, of lesa than, e sepestbility of the mend
&t that poles, If this differeace is langer. replace the eleciroale
temperature measuring device or adjust the electnomios in-
walwed, or bath,

Ad, FROCEDURE TO DETERMINE THE PERCENT EYAPORATED OF PERCENT RECOVERED AT A PRESCRIBED
TEMPERATURE READING

Adl  Many specificatioes requine specific perceslagis
evupordied or recoversd @i presonbed emperzmure readings,
cither 2% axime, minima, or rangss. The procedwres o
determine these values ar: fraquendly desdgnated by B s
Faxx or Raxx, whers xxx s the desined semperafire,

Nume A4l —Hegl lands o fication af naf;
guﬂleuuh'&mm_phrrﬂd il e e e ol i
EmﬂEmdMMMmmfﬂlilﬂ'}Tﬁ{l}'ﬁl
el DARSSC 300FF), mespectively. B 15E, e percent evaparmed ata
wmmumummmmumm
valwility ch Othwer typicel wre B 200 Bt kera-
wireza gnd B 250 and B 350 Tor g oils, where B 200, B 250, and B 350
ez the percert pecomered focl o TEFC, 250°C, and 3507, nispectively,

Ad2 Deferming the herometnc pressare, and calenlabe the
cogrestion o the: desired tempersture reading using Eq 3, Bq 4,
or Bg 5 for ¢ = xxxC (or fp= man*F)

Ad2 ] Manea! Method—Delerming this comecticn 1o
DS (1°FL

A4 22 Awomared Method—Doiereme this cormection o
015 {0.2°F).

Ad3 Deiermine the expecied tempembere reading to yield
axx*C (or xax*F) aftor the baremetric comecgion. To abtain the
capecteod value, add the abeolute value of the caleubased
correglion o the desned wrpesabong iF due baronuine presun
is ahowe 10013 WPa IF the barometric preggure is below 1013
kPa, subiract the absolute vabes of the celoulated carmection
from the desired remsperamre.

Add Perform the disslllation, ae described in Section 10,

whil taking inbo stcoant A4.5 and A6,

AdS  Monual Dintiflarion:

Ad.5.1 Im the regicm between about 10°C below and 10FC
mbove the desired expeciod lempembere reading deterntised in
Ad.3 record the emperssore reading i interls of 1 volome

T

AdS5D If the intemt of the distillation is o solely determine
the valwe of Bane or Fooo, dieconiisoe the distilkaion afher an
least another T mi of disdlais have been collecsed. Otherwise,
comtinaz the distillatiom, as described im Section 19, and
dessrmine the ohsorved loss, a8 described i 11,1,

A45.L1 If the intent of the distllsiion is w determing the
walue of Exax and the distiflacion was permimated sfier shout 2
L. of distillabe wes collecied beyond the desired tempenlure,
allew the distillnte o draln into the reeeiving gradonte, Allpw
the consents of the Bask p cocd to below npproaimately S0°C
and then drais 5 conlents into the reotiving graduate. Mot the
wolume of prodont in the recelving grodwass o the pearsst 0.5
el af 2 min infervals uetil o soceessive cheervalions agres.

A4.523 The amoant recovered [n the meesiving gmduate is
the percent ecovery. Detertine the amoant of ohserved loss
by subbracting the percent reeovery from 100,

Adf Amromaned INsilaion:

AT T the pegion berween aboul 1R below aed 1000
nbove the degined expected lemperabane reading detereained in
Ad.J, collect iemperanese-volume daty at 0U] valiene % mber-
vals ar less,

170



Al 8s o7

Ad 62 Contlsue the distillation, & deseribed bn Section 10,
wnil determing the percent loss, ns desedbed in 11,1,

AAR.T  Caleufanions:

A4.7.1 Manus! Merhod—If 2 wolums % recowered reading
is mot aveilable ot the exact fEmperyiue calowlmed in A45
detenming the peroeml recayersd by nerpolation betwoon the
o pdjacent neadings. Elther the linear, as described in 11.6.1,
o U praphical procedure, a3 described is 11.6.2, is permbited
The: parcest reconvered (5 equal bo Fouo

A0.7.2 Aurowared Methood—FRepart the obsarved volume jn
1 volvme ing 0 e clossen o the
expecied jempernnre reading, This 1s the pereent recovered, or
Foxxx

A3 Manwal and Auromated Merods—To deferming the
valus of Bxxx, ndd the observed loss $o the percent recovered,
Box, 3 determined in 407,10 or A4.7.2 mmd a8 described in Fg
Q.

A4 TR As prescribed in D26, do nob use the camected
loge.

AdB Precition:

A48 The statistical deresmination of tee precigion of the
volume % eviporsied or recovered af a prescribed tempermmn:
has ot been directly measured in an interlaborsioey program.
It cam be: slvown thst the precisien of the volume %
or recoversd & a preserbed empacsiure (8 equivalent o the
precision of the temperture measurerent at that peist divided
hy the rate of change of hore versus wolume: %

ar epovensd, The estimation of precialon becomes
less precise at high slope: walves,

A4RT Caloulate the slope ar rale of change in Eopestume
reading, Sefor 85, as described @ 13.2 and Eg 11 and using
tempersture velues bracksting the desired sempernbare.

A48 Caloulaie the repeatahility, r, or the reprodecibilicy,
R, from the skope, 8¢ (or Bl and the data (o Teble &, Tabls O,
or Table 10,

AdBA Determing the repeatability or reproducibility, ar
haoth, of the volume % evaporasd or recoversd at p prescribed

lemgernbare from the Tollowing fommulas;
fanlame & = A5 {5 [EERY]
Fealnme % = RIS (5 [LERS
weri:

"yplame & = repeambility of the voluma % evapocated or
recovensd,
Feoliee % = cepeoduciitity of the volame % evaporied

oF recvered,

r = mpeatsbllity of the wmpersnre at the pre-
seribed temperature at the chserved percent
distilled,

R = neproducibility of the Eopeae o the

wemperatuge at the ohasrved per-
cept disaifled, e
Sl el = mebe of chings in lerpembere reading in “C

{°F) per the voluses % evaporated ar necov-
ezed.

A4 Exnmples oo how o celeculate the repeatbility and
the reprecucibility ane shown in Appendix NI,

APTENINEES

(Nonnsendalary nfermation)

Kl EXAMPLES ILLUSTRATIMG CALCULATIONS FOR REPORTING OF DiATA

X1.1 The observed distillatien Eas used Do (he caleulation
of tae exnmiphkes helow are sherwn. in the: firet thres colamns of
Fg. X1.1.

X1.1.1 Tempersiuee readings comected 10 101.3 kPa (760

man Hyg) pressure {ses 11.5) ano &5 faollows;
comecthon (*C) = 000G (1013 — 9801 (XT3 + &) (XLD)
Eeetinn ("F] = (00002 (TE0 — T80 (460 '1-!_‘4 (X1.7)

X112 Loss eoerection o 10013 KPa (sse 114) are s
Fallows. The datm for the examples are pien fom Fg. X051,

compened. b = {005 & (4T = Q.5Y THLE
{1+ (1013 — s8N0} = 34

X113 Recovery comection o 1005 kPn (see U1.4.1) ame s
Falbowas

enmeried perovery = 982 4 (47 - 10} = 583 X4y

X112 ﬁw'urmh.lu Readings ar Prescribed Pevcen .E'mpq:—
raned:

KLZI Temperatur: reading o 10% evaporased (4.7 %
observed koss = 5.3 % pecovered) (see 11.6.1) are 25 follows:

Ty ("C] = 337 + [[403 — 33.7) s
{53 — 510 — 5} = .17
Tige{"F}= 927 + H1H.5 - 5170 (X146

{53 — 3W10 = 5] = ¥1°F

K127 Tempernbere reading 4l 50 % evaparated (453 %
recovened) (es 116,10 ane ag follows:

Tge"Ch = 935 + (1089 = 535) LT
(RN — S50 = 40)) = 18
T (“F) = 200 [(22E = 201) X

(453 — 40030 — 80 = 2153°F
X123 Temperaturs reading a8 20 % evaporsied (853 %
recovened) {see 11,6.1) are a5 fallows;
Toper "0 = LALE + (2016 = 1815} (AR
(233 = F5WS0 — 85} ) = 1ERETC
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4l pes-o7

T {"F] = 3580 + [[394.8 — I505) 31,10

g le 1B
Bace anal yaed: larasarric presaures W5 ks
[A53 = #5050 = 45)] = 361L.0°F ‘it Ko Lo L -

X1.2.4 Temperatare reading &t %0 % evapormed (853 % [ —
rezvered) not cotrected 10 1013 kPa pressure (see 11.6.1) e by g o o o e
88 follvws: % Mimy  Momy 3 I .

Toqy 701 = LEOLS + [[2004 = IR015) (R W 25 ™ Mz TR 5 T
Tour (*F) = 357 + H3IVT - 357} [EAR ] Boms om Haomd A =’.: #j.
s - R0 - ) - e #o43 @moar @8 m
Mo Kl —Rells celculaed from 0O dols may oot sansspoed = E: E }a}: t-_: : 2:} E:
saactly o resulis caloulmed] fooms *F dita bacsrs: of areas in reunding, = 1‘% % 1_-"{': lnlI! ﬁ mi Hﬂ:
W MEE WE MIE YN B B4 ¥
EF BTS00 s el dHA
l'miﬂ . .3
Foa e, 1.1 11
loas, X &7 S

4fF pss-o7

X2, EXAMPLES OF CALCULATION OF BEPEATABILITY AND REFRODUCIDILITY OF VOLUME % RECOVERED OR
EVAPORATED) AT A FRESCRIBED TEMPERATURE REATDING

X2l Some specifications require the reportiag of the =03
velume % evaparatsd or recovered 2t o prescribed tempambane. X225 Pram the caleulnted velue of B, determine the vadoe
Table X2.1 shows the disdllaton dat of @ Groop | sample 38 o vyl udmhm_g;ﬁu I'

ohigined by aa amomsied wndt. e volme % = &S] e
K12 Erxmwple Calcwlorion: rTUR!
KLZ.1 Fora Grosp 1 sampls exhibiling disillaton chane- =50
teristics as par Tuble XZ.1, &8 determined by an satomated usit, -
the reprodncibdity of the volame evaporaiedMvobame %, 41 fialise & = R
073,30 (200°F) b detersined as follows: ~aeLd
K2.2.1.1 Demrming firse the slope at te desired ismpeca- = AL
tanes
Fe® = Akl [Ty — T sl KL TABLE X2.1 Dishllailon Dok from a Group 1 Bample Automaisd
=01 (34— ) -
-1 Dllian PO gt € P vevinl.ry
S =0 Ty~ Ty — nn:q:m-h
= [LE [2H = &2k ] ] 143
=15 20 e i
% 0 27
X223 From Teble 9, deerming due vabos of R, the repoo- © iz 3
ducibility a2 the observed percentage distllled. In this cases e pegog pon e . j'd-mhl:
observed percenmge distilled is 18 % and Evagneaked, mil ¥ " AT (FEFT
B33 2005 (s e
=33+ 20 L1 ; 3 e
wil ab 103 7
= &4 20 5 M o =
=80+ 20 % 1LY

A5 TABLES OF CORRECTED LOSS FROM MEASURED LOSS AND BARODMETRIC PRESSURE

X231 The mble preseoted as Fig, X350 can be wed o Hi2 The tshis preseuled as Fig X3.2 cam be
determing the comecied boss from the messured boss aod (he  deiermine the corrected loss from the messured Jnss
barometric pressars in kPa baromesrie pressure in mm Hg.

=
and the
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ANEXO C

e 4410

SIMDIS HT750 ASTM D 7169

Sample name - daesel

Acquired on 2714720013 9:06:59 AM Vial
Processed on SEM2015 8:19:34 AN Injection
Sample fype : Crude Sample (g)
Method rame ASTM DT165A-7590 Salvent ()
Operater :FIQ-DSA ISTD {g)

Sequence name SCOCHEM32 2 SEQUENCE 2013-02-0131 .5

Diata File 20153-02-13 1" 108F0200 0

108
o1
=L 22580
01220
- 0.00000

General Variables-Hyvdrocarbon
Amalysis Type Sample analysis
Agpplication Mame  ASTMTD 7169

Sample Type Name  Cruds
Used Blank 2013-02-08 101TFO101. T

BP Distribution table - Percent

Recovered BP Recovered BP Recovered BP Recovered BP

mass% °C mass% °C mass% eC mass%o
IBP 117.0 26.0 2306 520 281.0 78.0
10 1296 270 2328 530 2826 79.0
20 151.0 280 2354 340 2834 80.0
3.0 1574 290 2386 550 2856 81.0
4.0 165.0 30.0 240.8 56.0 287.8 82.0
50 170.0 31.0 2428 570 289.6 83.0
6.0 1746 320 244 4 580 290.8 840
7.0 1792 33.0 246.0 390 292.4 85.0
80 1826 340 2480 60.0 294 4 86.0
90 1874 350 2492 610 2964 870
10.0 190.0 36.0 2508 62.0 297.8 88.0
11.0 1942 370 2530 63.0 298.6 89.0
12.0 1972 38.0 2552 64.0 299.4 90.0
13.0 201.0 390 2576 650 301.2 91.0
14.0 2034 40.0 259.2 66.0 303.4 92.0
15.0 206.4 41.0 260.8 67.0 305.0 93.0
16.0 2098 420 2626 68.0 306.6 940
17.0 211.0 43.0 264.8 69.0 308.8 95.0
18.0 2134 440 266.2 70.0 311.0 96.0
19.0 216.0 450 2672 71.0 3122 97.0
20.0 2186 46.0 269.0 720 313.0 98.0
21.0 2212 470 2712 73.0 3144 99.0
22.0 223.0 48.0 2732 740 3164 FBP
23.0 2246 490 2750 75.0 3182
240 2272 50.0 276.8 76.0 3204
25.0 2296 51.0 2788 770 3226

°C
3248
3262
3280
330.6
3332
3358
3384
3398
3426
3454
3484
3514
3536
357.0
360.8
364.0
3684
374.0
379.6
3882
405.8
572.0
587.0
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Varsion 84,17

SIMDIS HT750 ASTM D 7169

Sample name - diesel

Acquired on :2/14/2013 9:06:39 AM
Processed on - 6/9/2015 8:19:34 AM
Data File - 2013-02-1311108F0201.D

Vial

Tnjection

: 108

60%oiling point distribution plot

250
200

150

100

0 10 20 30 40 50
mass?%o

60

70

80

%0

100
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24

177

Carbomnm Number
30 36 42 48 546067 2TIR909E 120

Signal: Hyvdrocarbon - FII1 A Fro

200

587
. Endtime 204

_FBP

10

1= 20 25 20 35
Retention Time (mim)



ANEXO D

DISENO EQUIPOS
1. DISENO DEL HORNO

178

El horno es disefiado para calentar la alimentacion desde los 120 °C a 365 °C,

el combustible usado en el horno es el gas natural.

Para el disefio del horno se aplica el método de Lobo y Evans.

1.1.  Calculo de calor requerido del combustible

Temperatura de entrada = T, = 120 °C

Temperatura de salida = T, = 365 °C

T, + T,
avg — )

= 242,5°C

Tasa de alimentacion m=F1=9,615*10° Kg/h
o = KJ

Cp@242,5°C = 2,62 %g(, c

Calor del horno = Q = mCpAT =

9,615%10° %*2,62K—‘0]*242,5°C =610,89*10° %

Kg°C

La eficiencia de los hornos modernos esta entre 70 a 80%, eficiencia = 78%.

n=0,78

Eficiencia = Calor a b'sorbldo 100
Calor sumin istrado

_ Qabsorbido 610,89 *10°

KJ
o lido = 00 =
qup lido 77 0,78

=783,19*1

1.2.  Calculo del Combustible requerido y balance de material

Tipo de combustible: Gas natural
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Tabla 1 Componentes del gas natural

Componente del Combustible
(Y%omol)
CH4 90,75
C:Hs 5,25
CsHg 1,90
CsHio 0,90
N2 0,65
HsS 0,50
Calor combustible =44976 KJ/Kg-h
1*711765596Q K
Calor liberado = <7 h — 1582528 combustible req.
44976 = h
Kgh

Peso molecular del combustible=17,83 Kg/Kmol

Kgcomb. ., 1Kmol _ 88757 Kmol
h 17,83 Kgcomb.

Flujo molar del combustible=15825,4

Aire usado en exceso =20%138
CH,+20, > CO,+2H,0

C,H, +3,50, -2C0, +3H,0
C,H, +50, —3CO, +4H,0
C,H,,+6,50,—4C0, +5H,0

H,S+1,50, - SO, + H,O

133 R. K. Sinnott. (2005). Chemical Engineering design: Chemical Engineering. (4ta. Ed.). Elsevier
Science.



Tabla 2 Balance de material
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Fraceié 02 CcO2 H20 SO2
Componente :I?(flc;:n Kmol/h Kg/h requerido | producido | producido | Producido
(Kmol) (Kmol) (Kmol) (Kmol)
CH4 0,9075 805,469 | 12887,5 1610,94 805,469 1610,94 -
C>Hs 0,0525 46,597 139791 163,09 93,194 139,79 -
C;3Hg 0,0190 16,864 742,02 84,32 50,592 67,46 -
C4Hip 0,0095 8,431 488,99 54,80 33,724 42,16
N, 0,0065 | 5,7692 | 161,54 - - - -
H,S 0,0050 4,4379 150,89 6,66 - 4,44 4,44
Total 1,0000 887,57 | 15828,85 | 1919,81 982,979 1864,79 4,44
O2 requerido =1919,81 Kmol/h
Usando el 20% de aire en exceso
32K20 KeoO.
02 suplido=1919,81*1,2=2303,772Kmol/h 52 = 73720,7-822
molO, h
K 29K g aire , 100 Kmol aire , 1Kmol O2
aire suplido = 73720,704 -5 02 * S8 A1C * =318139,9
h 1Kmol aire 21 Kmol 02  32Kg O2
KeN, [ 1KmolN. KmolN.
N2 suplido=0,79*(318139,9)=251330,52 &2 % 2 =8976,09——=2
h 8KgN,
Tabla 3 Flujo de gas (composicion)
Gases Kmol/h Kg/h mol%
CO; 982,979 43251,076 8,06
H,O 1864,790 33566,22 15,27
N> 8976,090 251330,52 73,50
(0)) 383,962 12286,78 3,14
SO, 4,440 284,16 0,04
Total 12212,25 340718,76 100%
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Flujo de gases=Combustible + Aire

KgFuel Kgaire

Flujodegases =15825,45 +318139.,9

=33%10° % ~ 340718,76

Materia entra=materia sale

1.3.  Calculos de diseiio
Asumiendo que el 70% del total de calor transferido toma lugar en la zona

radiante,
Exigencia de calor en la seccion radiante = Qr=0,7Qtota

Oy = 0,70 * (555177165 %) =38,8*10’ %

k”: — 108000 7130
m h*m

Asumiendo reflujo =4 = 30

Reflujo= ¢ =0, /4
or 388624015 K7
A==2__ " _350837m°

4 108000 %7
h—m

2

Asumiendo, un sistema de tuberia de 3 plg'4°
OD =3,50in =0,089 m

ID=3,06in=0,078 m

Espacio entre tubos=2*3,5=0,178 m

Asumiendo que cada tubo tiene una longitud de 10m
Longitud =10 m

Longitud expuesta =L = 9,55 m

Area superficial=7*OD* L = 2,67m’

area de transferencia de calor
area del wbo

numero detubos =

139 K. Sinnott. (2005). Chemical Engineering design: Chemical Engineering. (4ta. Ed.). Elsevier
Science.
140 K. Sinnott. (2005). Chemical Engineering design: Chemical Engineering. (4ta. Ed.). Elsevier
Science.



N = 3598,37

t

=1347,7

2
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Se realiza un nuevo calculo con un diametro del tubo de 5 plg debido, a la gran

cantidad de tubos.

Con un sistema de tuberia de 5 pulgadas
OD=5,563in=0,14 m

ID=5,016in=0,127 m

Espacio entre tubos 2*5,563=11,126 plg=0,28 m

Con una longitud de 17,5 m cada tubo (APl 560 seccion 2)
Longitud = 17,5 m

Longitud expuesta =L = 14.90 m

Area de la superficie de un tubo = 7*OD* L =770 m’

area de transferencia de calor
darea del ubo

numero detubos =

ST
La distribucion de tubos dada por:
Tubos en cada lado de la pared = 163
Tubos en el techo = 140

Distancia de centro a centro, c-c =11 in. =28 cm

1.4. Dimensiones del horno
Altura=H = (N, t1):c—c=163*0,28 =45,92 ~ 43m

Ancho =W = N,,,, +1)-c—c= (140+1)*0,28=39,5m

L
Longitud = 18 m g =275 max API560 seccion 2.3.6

Distribucién del numero de placas
Zona de escudo = 30
Otros = 437



Tubos protectores, area de placa fria,
Acp inio =L * Nt *c—c=18%30%0,28 =151,2

expuesta escudo

Otros tubos, area de placa fria

ACP 105 = Lespuesia = Nopiros F€—€ =18%437%0,28 = 2202,48m’
o =0,96
aACP = ACPescudo + CZACPUtros

ad,, =151,2m" +0,96 * (2202,48)m* = 2265,58m’

Area total de la seccion radiante
A, =2[(H -W)+(L-W)+(L-H)]:

A, =6367m’

Area efectiva de la superficie refractaria

Ap =4 —aAyp

A, = 6367 —(0,96*2265,58) = 4192,04 m’

Volumen de la seccion radiante

Vo=L-W-H

V, =18%39,5%43 =30573 m’

2. DISENO DEL INTERCAMBIADOR DE CALOR

2.1 Corriente Caliente

Tasa de flujo = 1,087*10° Kg/h
Temperatura de entrada = 7, = 393°C
Temperatura de salida = 7, =355°C

2.2 Corriente fria
Tasa de flujo = 9,615*10° Kg/h
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Temperatura de entrada = ¢, = 32°C

Temperatura de salida = ¢, =120°C

Tabla 4 Propiedades fisicas
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Corriente caliente Corriente fria
(lado del tubo) (lado de la carcasa)
Temperatura (°C) 374 76
Cp (KJ/Kg°C) 3,35 2,1
K (W/m°C) 0,1562 0,1298
3 50 840
p(Kg/m™)
U (mNs/m?) 0,92 1,261
2.3 Calor del intercambiador
2.3.1 Desde la corriente fria
O =mCpAT
. KI . 1k
Q=9,615*%10"*2,1*(120-32) =177685200 K * =49357Kw
g

2.4 Célculo de la temperatura

At, =T, —t, =393 —120 = 273°C

At, =T, —t, =355 32 =323°C

Atlm = M
Az
At,
323 -273
Al‘lm =T a~m
35
273

At =297,29°C

2.5 Para un paso de celda y dos pasos de tubo 4!

R

CT,-T, 393-355

4, -t, 120-32

= 0,43

141 R, Sinnott, G. Towler. (2009). Chemical Engineering design: Chemical Engineering. (5ta. Ed.).

Elsevier Science.
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-, 120-32
T,—t, 393-32

= 0,24

Desde la figura anexa: F, =0,98 142

1.0
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Figura 1 Factor de correccion de temperatura. (Paso de una coraza. Dos o incluso mas
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Figura 2 Factor de correccion de temperatura. (Paso de dos corazas. Cuatro o multiples

pasos de tubo)

%2R, Sinnott, G. Towler. (2009). Chemical Engineering design: Chemical Engineering. (5ta. Ed.).
Elsevier Science.
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LMTD corregida, AT, = AT, -F,
AT, =297,29%0,98

AT, =29134°C

2.6 Area requerida

0 =UAAT,

m

Valorde U =190 w/m?°C

Q

 UAT,
A =830 m’
2.7 Disposicion del lado del tubo y coeficientes
Usando intercambiadores de cabeza flotante de anillo partido y usando tubos
limpios,

Diametro externo, d, = 38mm

Diametro interno, d; =34mm

Espesor =2 mm

Longitud de los tubos, L =6,1 m

Utilizando paso cuadrado = P, =1,23d,

2.8 Ntimero de tubos requerido

Area superficial de un tubo = ,L = 7-(38-107)-6,1= ¢ 728m>
Numero de tubos requerido = Area total / Area de un tubo = 830/ 0,728

Numero de tubos requerido = 1140

2.9 Velocidad del lado del tubo

Seccién transversal del tubo = 7z/4-a’l.2=7r/4-(34-10_3)2 = 9,08-10~ m?

Numero de tubo por paso = 1140/ 2 = 570

Area total por paso = Tubo por paso * Area de la seccién transversal
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=570 * 9,08*104=0,517 m?

Tasa de flujo volumétrico = Tasa de flujo masico / densidad

3 3
:9560()7&*’"_* 1h —531"
h 50Kg 3600s s

Velocidad del lado del tubo = Tasa de flujo volumétrico / area de tubo por paso

Velocidad del lado del tubo=5,31/0,517m? = 10,27 m /s (34ft/s)

2.10 Coeficiente del lado del tubo 43

hd.
Aot

! H,
d. % *24.1073
R - pud; _ 50%*10,27 34_13 10 _ 18977
u 0,92-10
3 -3
p - Cpu _3,6-10°-0,92-10 212
k 0,1562

,
Como L/d; = 61/34.10° =179.4

De la figura anexa: "4
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48
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5
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Y
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Aeynclds rumbaer, Ao

Figura 3 Factor de transferencia de calor lado del tubo

3R, Sinnott, G. Towler. (2009). Chemical Engineering design: Chemical Engineering. (5ta. Ed.).
Elsevier Science.

144 R. Sinnott, G. Towler. (2009). Chemical Engineering design: Chemical Engineering. (5ta. Ed.).
Elsevier Science.
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j,=38-107
k *¥23Q.1073 * * 0,33

h = _fthePro,y(i)o,M _ 0,1562 *3,8-10 189;7,17 (21,2) —907.63 VZV
d, M, 34-10 m°K

2.11 Disposicion del lado de la carcasa

Seleccionando la disposicion del paso cuadrado: paso de 2 tubos, paso
cuadrado.'
K, =0,156

n, =2,291
N -
Diametro del haz, p, =d, (—)"
1

1

1140 -

D :38 2,291
b (0156)

b

=1846,24mm =1,8m

De la figura anexa, usando la cabeza anillo flotante dividida:

100

S0
E Full-through fleating heod
g 80
§ ,....-'-‘"'"F"'";
§ 70 "1
-]
i __,..u-"'""’"’f
E o et
E -‘___,....--""'" Split. - ring floating neod
2
= _.,.-l-"""'—‘
=
v

Quiside packed neod
30
|
20 !
T |
10 e ————
Fixed and U-tubs
. ||

oz o4 o8 oa [R+] .2
Bundlg darmeter, m

Figura 4 Aclaramiento del haz de la coraza

% R. Sinnott, G. Towler. (2009). Chemical Engineering design: Chemical Engineering. (5ta. Ed.).
Elsevier Science.



Grafica anterior = 90 mm

Diametro de la carcasa =D, =1846,24 + 90 =1936,24mm

2.12 Velocidad del lado de la carcasa

Se toma el espaciamiento deflector 1/5 del diametro de la carcasa. 46

Ir= Espaciamiento deflector, Dy/5=1936,24/5=387,24 mm
Cabeza del tubo, P, =1,25d,
P =15%38=475mm

£-d,

Area de flujo transversal, 4, = ( )Dl,

t

_(47,5-38)%(1936,24mm) * (387,248mm)

AS
415

=149961mm* =0,14m’

2.13 Diametro equivalente para el arreglo del paso cuadrado '

1,27
d, ===2(P*-0,785d ")
d, = 1’3287 (47,5 — 0,785 *38%)=3752mm

Tasa de flujo volumétrico = Tasa de flujo masico / densidad
= 956007 / (840*3600)=0,316m?>/s
Velocidad del lado de la carcasa = Tasa de flujo volumétrico / Area

=0,316/0,14=2,26 m/s (7 ft/s si cumple API 14E seccion 2.2)

2.14 Coeficiente lado de la carcasa

hsde _] R P0,33(i)0,14
—Jhttret r

f /Llw

189

146 9 R. Sinnott, G. Towler. (2009). Chemical Engineering design: Chemical Engineering. (5ta.

Ed.). Elsevier Science.



pud, 840%2,26%37,52%107

R, = . = 56485
U 1,261%10"
*103) * *1073
P - Cpp _ (2,1%10°)*(1,261*10 ):20’4
k, 0,1298

Para el 25 % del corte del deflector: 148

190
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Figura 5 Factor de transferencia de calor del lado de la coraza
T * -3
J,=29*10
h,d 033, H
sWe __ - E 0.14
= /iR ()
kf /’lw
-3 0,33
0,1298 #2,9*%10~ *56485,3*(20,4) w
h, = = =1532,9 5
37,52*10 m-°C

2.15 Coeficiente global de transferencia de calor

Material de construccidn = Acero inoxidable

La conductividad térmica del acero inoxidable, K, = 16W / m*°C 149

8 R. Sinnott, G. Towler. (2009). Chemical Engineering design: Chemical Engineering. (5ta. Ed.).

Elsevier Science.

9 R. Sinnott, G. Towler. (2009). Chemical Engineering design: Chemical Engineering. (5ta. Ed.).

Elsevier Science.



191

Tabla 5 Conductividad de metales

Metal Temperature {°C) k. (W/m"C)

Aluminium 0 2
100 208

Brass 0 o7

{T0Cu, 30 Zn) 100 104
400 116

Copper 0 38R
100 378.

Mickel 0 62
212 59

Cupro-nickel (10 per cent Ni) 0-100 45

Monel 0=100 30

Stainless steel (18/8) 0100 16

Steel 0 45
100 45
600 kL

Titanium 0100 18

d
d,In(—%)
Lz__{_i_{_—d’-_k d" *L.}. d" *l
UO ho hod 2I<w di hzd di hi

De la tabla anexa: 190

Tabla 6 Factores de ensuciamiento (coeficientes), Valores Tipicos.

Factor (resistance)
Fluid Coefficlent (W/m? °C) {(m™C/ W)
River warer 3000-12,000 0.0 E-0000401
Sea water 10003000 L0 E-0.0003
Cooling water {towers) JOO0=H000 LO003-0L00017
Towns water [soft) J000=3000 0LO003-0.0002
Towns water (hard) 1000-2000 (L0 I 0005
Steam condensate 1500=-5000 (LO0E7-0. 0002
Steam (ol free) AOG0=1 0, 000 (LO02 5<0.0001
Steam (ol traces) 2000=3000 0.0005-00002
Refrigerated brine SO00-5000 (LD E-0 0002
Air and industrial gases S000-10,000 (L0 2-0n 0001
Flue gases 2000-5000 (000 500002
Organic vapours 000 [.ono2
Organic liquids F000 0.0002
Light hydrocarbons 000 a0z
Heavy hvdrocarbons 2000 00005
Boiling organics 2500 0.0004
Condensing organics F000 00002
Heat wransfer fluids 000 (o002
Aqueous salt solutions 30005000 0,000 50,0002

Factor de ensuciamiento exterior, /,, = 2000/ /m*°C

Factor de ensuciamiento interno, /, =1000W /m*°C

130 R, Sinnott, G. Towler. (2009). Chemical Engineering design: Chemical Engineering. (5ta. Ed.).
Elsevier Science.
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384107 In(>0)
34

1 1 1 38, 1 38 1
—= + + +—F— % =0,
U, 1532 2000 2*16 34 1000 34 907,63
U, =275W/m*°C

Caida de presién del lado del tubo

AR =N, I8, (O + 25724

N, = Numero de pasos del tubo = 2

AsR, = 0,14m* *56485,3=7907,9 , figura anexa'®’
j,=5%107

% 2
AP, =24[8* 5107 () 4250 002D
34%10 2

AP =16968 Pa - 16KPa (2,4 psi)

2.16 Caida de presion del lado de la carcasa

7014 p”v
) 2

AR :[Sj_/

W

R,=38*10", desde la figura anexa: 52

IR, Sinnott, G. Towler. (2009). Chemical Engineering design: Chemical Engineering. (5ta. Ed.).
Elsevier Science.
152 R. Sinnott, G. Towler. (2009). Chemical Engineering design: Chemical Engineering. (5ta. Ed.).
Elsevier Science.
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j,=4%107

1936,24 6,1 840 * (2,26)°
) y 2407 (2:26)

AP =[8*(4*%1072) *
=B )*( 37,52~ 387,24%10° 2

AP =558381,9Pa — 80 psi

3. DISENO DEL REACTOR
El proceso de hidrodesulfuracién es el responsable del cambio de los contenidos

de azufre en el diésel, en presencia de un catalizador de Ni/Mo; por lo tanto el
numero de cetano del diésel es incrementado y amigable con el medio ambiente;
siendo el reactor el componente indispensable en una unidad de

hidrotratamiento. 53

Para la hidrodesulfuracion, usualmente se usa dos tipos de reactores:
o Reactor de lecho percolador o trickle bed reactor

e Reactor de suspensién de lecho en ebullicion
De acuerdo a la gran cantidad de ventajas, usos en refinerias del pais y ajuste
al proceso, se ha elegido a un reactor de cama fija: trickle bed reactor.

3.1 Volumen del reactor
El tiempo de residencia del reactor es reciproca a la velocidad del liquido (h").

LHSV puede ser determinado mediante la formula siguiente:

LHSV =

Alim entacion volumétrica ( m’ }

Volumende catalizador \ h* m’ catizader

LHSV es calculado de la cinética de reaccion. Aqui la reaccion primaria es la
hidrodesulfuracion y debe ser por lo menos 86.3% completada; la ecuacion de

la cinética es:

1|1 1|k
n-1\c," ¢, | LHSV

133 S. Fogler. (2001). Elementos de ingenieria de las reacciones quimicas. (3ra. Ed.) Pearson
Educacion.
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Donde:

k = Constante de reaccion = 97,65 154
n = Orden de la reaccion = 1,5

C, = Contenido de azufre en la alimentacion = 0,7% (peso%) = 0,007

C, = Contenido de azufre en el producto = 0,05% (peso%) = 0,0005

1 1 | 9765
1,5-1 0,0005"5‘1 0,0071’5‘1 LHSV
LHSV =148h™

1
LHASV

Tiempo de residencia = 7 =

Tiempo de residencia = 40,26 min.

Usando el calculo de LHSV, el volumen del catalizador viene a ser 962,22 m’ .

Usando catalizador de porosidad igual a 0,5, el volumen del lecho del catalizador
es 1924 m3. Usualmente son usadas de 2 a 5 lechos de catalizador para el
hidrodesulfuracién, ya que la longitud de un lecho de catalizador no puede
exceder de un limite particular para evitar la canalizacién, por lo tanto tres lechos

cataliticos con dos enfriadores de gas son usados, teniendo cada uno un

volumen de 641,3 m’ .

Un problema importante que se tiene con el reactor de lecho percolador es el
humedecimiento parcial del catalizador, que hace ineficaz algunas superficies

del mismo. 19°

1534 J. Ancheyta., M. J. Angeles., M.J. Macias, G. Marroquin., R. Morales. (2002). “Changes in
Apparent Reaction Order and Activation Energy in the Hydrodesulfurization of Real Feedstocks”.
Energy & Fuels. 189-193.

155 A. Dahhan., H. Muthanna., F. Larachi., Dudukovic, P. Milorad., A. Laurent. (1997). “High-
Pressure Trickle-Bed Reactors: A Review”. Ind. Eng. Chem. Res., 36: 3292.
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Flujo

Muchas particulas
del catalizador se
humedecen
parcialmente

Figura 8 Humedecimiento parcial del catalizador

Debido a esta mala distribucion del liquido catalizador, se usa un factor de

efectividad, en este caso un factor de 0,6 es asumido.

Volumen corregido del lecho catalizador = 1026,08 m” .

Asumiendo que el 80% de lecho es ocupado por el catalizador, el resto esta a
salvo de los distribuidores, compartimientos de enfriamiento y aclaramiento en

la parte superior e inferior, por lo tanto el volumen del reactor es de 1334 m3.

3.2 Longitud y diametro del reactor
Usualmente la relacién L/D empleada en el disefio de reactores de lecho

percolador es 5.

Por lo tanto:

Longitud requerida del reactor = 35 m (1378 in)
Diametro requerido del reactor =7 m (276 in)
3.3 Diseiio del recipiente

Presioén de operacién

P = 5000 KPa (725,19 psi) '56

Normalmente la presion de disefio esta 10% sobre la presidén de operacion.

Presion de Disefio=Pi=1,1 *P =1,1 * 5000 KPa
Pi = 5500 KPa (797,71 psi)

156 M. K. Peters., Timmerhaus., R. West. (2003). Plant Design and Economics for Chemical
Engineers. (4ta. Ed.). McGraw-Hill Education.



4. DISENO DEL ENFRIADOR

4.1 Corriente Caliente
Tasa de flujo = 1,087*10°¢ Kg/h

Temperatura de entrada =7, =353°C

Temperatura de salida = 7, = 70°C

4.2 Corriente Fria

K
Tasa de flujo = 567707g

Temperatura de entrada = ¢, =25°C

Temperatura de salida = ¢, = 60°C

Tabla7 Propiedades Fisicas
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Corriente caliente Corriente fria
(lado del tubo) (lado de la carcasa)
Temperatura (°C) 211,5 52.5
Cp (KJ/Kg°C) 2,55 4,41
K (W/m°C) 0,1039 0,6465
p(Kg/m3) 610 986,4
4.3 Calor calculado
4.3.1 Desde la corriente fria
O =mCpAT

Q=56770%4,41*(60-25)=8762449 KJ/h

Q = 2434 Kw

4.4 corrientes

At, =T, —t, =353 — 60 =293°C

At, =T, —t, =70 —25 = 45°C
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_Atl _Atz _:293—45

- - 293
)
45

At =13237°C

t2
Para 1 paso de carcasa y paso de 2 tubos.

T,-T, 353-70

R - -
t,—t,  60-25

8,08

_ tz_tl _ 60_25 20’12
T,-T, 353-70

De la Fig. 12.19. %7
F, =095
Diferencia de temperatura media logaritmica, LMTD corregida, AT, = AT, *F,

AT =126,5%0,95=120°C

m

4.5 Area Requerida
Q =UAAT,

Asumiendo un valor de U =180W / m*°C

3824

= =177m’
180*120/1000

4.6 Disposicion del lado del tubo y coeficientes

Usando intercambiadores de cabeza flotante de anillo partido y usando tubos

limpios,
Diametro externo, d, =38mm

Diametro interno, d, =34mm

Espesor =2 mm
Longitud de los tubos, L = 6,1 m

Utilizando paso cuadrado = Pi=1,25do

17 R. K. Sinnott. (2005). Chemical Engineering design: Chemical Engineering. (4ta. Ed.). Elsevier
Science.
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4.7 Nimero de tubos requerido

Area superficial de un tubo = 7L = 7*38*107 *6,1=0,72m

Numero de tubos requerido = Area total / Area de un tubo = 177m?2/ 0,72m?2
Numero de tubos requerido = 245,8 ~ 246

4.8 Velocidad del lado del tubo

Area de la seccion transversal del tubo = 7/4-d,*=7/4-(34-107)" = g g+104m?
Tubo por paso = 246 / 2 =123 tubos por paso

Area total por paso = Tubo por paso * Area de la seccién transversal
=123*9,08*104=0,11 m?

Tasa de flujo volumétrico = Tasa de flujo masico / densidad

= 1007010/ (610*3600)=0,46 m’ /s

Velocidad del lado del tubo = Tasa de flujo volumétrico / area de tubo por paso

=0,46/0,11=4,18 m/s

4.9 Coeficiente del lado del tubo, '8

hd,
[Ra theI)rOﬁ?J(i)O.M
k(/‘ /uw

_610*4,18*34 *107°

0.29%10° =29*10°

2418 R, K. Sinnott. (2005). Chemical Engineering design: Chemical Engineering. (4ta. Ed.).
Elsevier Science.
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p _255%10°*029%10°°
' 0,1039

=712

Como£: 61 =179.4
d. 34%107°

1

De la Figura 12.23"%°
J,=3,6%10-3

k
b=l R Py

1 w

* % -3 % * 0,33
h, = 0,1039 *3,6*10 2938942 7,12 _ 285,57 V2V
34*10° m-K

4.10 Disposicion y coeficiente del lado de la carcasa

Seleccionando la disposicion del paso cuadrado

Para paso de 2 tubos.

K, =0,156
n, =2,291
1
. N,
Diametro del haz, D, =d, (?) :
1

1

291
D, =38 221" 045 36mm
0,156

De la Fig. 12.10, usando la cabeza anillo flotante dividida (referencia R. K.
Sinnott).

Aclaramiento del haz = 72 mm

Diametro de la carcasa = diametro del haz + aclaramiento del haz
Ds =94536+72=1017,36mm

Velocidad del lado de la carcasa

199 R, K. Sinnott. (2005). Chemical Engineering design: Chemical Engineering. (4ta. Ed.). Elsevier
Science
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Se toma el espaciamiento deflector 1/5 del diametro de la carcasa (tomado de
R. K. Sinnott)

D 101
l, =Espaciamienlodeﬂector,?s _1017,36

=203,47mm
Cabeza del tubo, P, =1,25%do

P =1,25%38 =47 5mm

£ —d,

Area de flujo transversal, 4, = ( )Dgl,

t

4= (47,5—38

*1017,36 *203,47 = 0,041m’
47,5

Diametro equivalente para el arreglo del paso cuadrado

1,2
d =221 (p2 07854 ?)

d()
de=15;(4152—0J85*382)=315mn1

Tasa de flujo volumétrico = Tasa de flujo masico / densidad

3 3
Tasaflujovolumétrico = 56770 kg y_m w1 = 0,0159m—
h  986,4Kg 3600s s
T jo volumeétri 0,0159
Velocidad del lado de la carcasa = 222 S O,VO umerreo _ 2 = 0,38E
Area 0,041 S
4.11 Coeficiente lado de la carcasa
hsde :theRAO~33(i)04l4
k, H,
* 1073 *
R - pud, _ 986,4*37,5*%10 : 0,38 271617
U 0,5175*10
1073 )* *1073
p_Cou_(441%107)*(0,5175 %10 ):3,53

Tk, 0,6455



202

Para el 25 % del corte del deflector, desde tabla 12.29. 160

j, =39%107
h.d
AT N ACOR
f ﬂw
% %k =3 % % 0,33
1o 5465 *(39%107) (27121,7) G5 6753 Iz/V
37,52*10 m-°C

4.12 Coeficiente global de transferencia de calor

Material de construccidn = Acero inoxidable

De la tabla 12.6, conductividad térmica del acero inoxidable'®, kv =16 ZVC
m o
d, ln(ﬂ

1 1 d"d,,1 d, 1
— =t + —+ —
UO ho hod 2Kw dl htd di hi
De la tabla 12.2.
Factor de ensuciamiento exterior, 4,, = 2000/ / m*°C
Factor de ensuciamiento interno, 4, =1000W / m*°C

38%10 In[ 35

1 1 34) 38, 1 38, 1 w
—= + + +— +— =436,8 ——
U 2767,53 2000 2*16 34 1000 34 6285,57 m*K

o

4.13 Caida de presion del lado del tubo

o Loou s, pu,”
AP, =N ,[8/, (z)(ﬂ—w) + 2-5]7’

1

N, =Numero de pasos del tubo = 2
R, =298942  fig. 12.24

j;=22%107

160 R, K. Sinnott. (2005). Chemical Engineering design: Chemical Engineering. (4ta. Ed.). Elsevier
Science.

161 R. K. Sinnott. (2005). Chemical Engineering design: Chemical Engineering. (4ta. Ed.). Elsevier
Science.
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6,1

AP =2%|8%2,2%107 *(—3
34%10

* 2
) + 2,5}% — 60300 Pa (8,7 psi)
4.14 Caida de presion del lado de la carcasa

D.S‘
d@

AP, =[87, (A 2 2

2

R, =27161, figura 12.30 162

j;=4%107

% 2
APs = | g*4%102+[ 1017 )4 Ol )| 98047038 |_ 16535pa (2.68psi)
27,5 203,47 *10 2

5. DISENO DEL SEPARADOR
Separador trifasico para separar el gas (#,s y £, )Yy agua acida del diésel.

0, =0338m’ /s
0, =1,023m’/s

5.1 Calculo de la velocidad terminal vertical

k=0,13 (GPSA valor usado cuando no se considera el extractor de neblina)'63

U, = k(M)l/l =0,13*

Py

U, =0,75%1,41=1057 m/s

1/2
(8427_7) =141m/s

5.2 Volumen de retencion del liquido

V,, =10min* 0,34 *60 = 204m’

5.3 Volumen surge

Ve =5min* 0,34*60 = 102m’

162R, K. Sinnott. (2005). Chemical Engineering design: Chemical Engineering. (4ta. Ed.). Elsevier
Science

163 W. Svrcek, y W. Monnery, (1993), Chemical engineering progress, Fluids/solids handling,
Design Two-Phase Separator within the right limits, University of Calgary. Canada
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5.4 Diametro

Tiempo de residencia del vapor = Longitud del recipiente / Velocidad del vapor

Asumir'64 % =5 Tomamos como diametro inicial seleccionado

3

1
po| AWy +V) 2(4 (2o4+102)j _5.06m
72'*0,6*£ 7*%0,6*5
D
5.5 Area total At

A, = %(5,06)2 —20,14m>
5.6 Nivel bajo del liquido, HrLLL
H,,, =9,5'% asumimos 10 plg=0,25 m

Hu 023 _ 6 049
D 506

Area para LLL (recipiente horizontal)

A,,, / A, =0,015
Ay, =0,015%20,14 =03021m

5.7 Area de desconexion de vapor

H, =2 =0,609m

Hy 06097 15
D 5,06
A,/ 4, =0,051

4, =0,051%20,14 =1,027m"

5.8 Longitud del recipiente
I Vy+Vs _ 204 +102 _16.27m
A, —-4,-4,, 2014-1027-0,3021

164 K Arnold(2008). Surface Production Operations, Design of Gas
165 W. Svrcek y W. Monnery, (1993), Chemical engineering progress, Fluids/solids handling,
Design Two-Phase Separator within the right limits, University of Calgary. Canada
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5.9 Tiempo de reposicion del liquido
b= H, 0,609 _
U, L1057

0,57s

6. DISENO TORRE DE ABSORCION DE AMINA (DEA) ¢ 167

Funciona bajo los mismos principios descritos en la columna de absorcién de

agua.
Tabla 8 Propiedades del H2S y la dietanolamina
H,-H,S H,0-DEA
Caudal molar (Kmol / min) 13,59 52,56 +0,35 =52,91
Densidad (Kg /m* ) (Ib /fl3) 1,4534 (0,091) 1,1 -0,069 (DEA)
Masa molecular (Kg / Kmol) 34,08 105,14
Viscosidad (poise) L12*107 1

6.1 Y1
Por dato: Y yp,, =0,00047

x,=0

=0,00047

v _ Ywa _ 000047
¥ 1=y ey 1-0,00047

Y
%Absorcion =1——-=0,75

NP
Y, =0,0001175

v, =0,0001175

6.2 Calculo de Xnp
L_S _ Y NP+l — Yl
Gy Xy =X

166 J. Rodriguez., M. Valverde. (2008). Disefio de una unidad de hidrodesulfuracion profunda de
diesel: Evaluacién de catalizadores con base en alumina sintetizada por métodos alternativos.
(Proyecto de titulacién previo a la obtencién del titulo de Licenciado en Ingenieria Quimica).
Universidad Auténoma Metropolitana. Iztapalapa. México.

167 G. Villalpando. (2008). Diserio de una planta para la hidrodesulfuracion de diesel. (Proyecto
de titulacion previo a la obtencién del titulo de Licenciado en Ingenieria Quimica). Universidad
Auténoma Metropolitana. Iztapalapa. México.
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Kmol*(l_o):52’91Kmol

Ly =L,(1-x,)=5291

Kmol 1 0,00047) = 13,58 K0!

GS = GNP(I_yNFH) = 13759

L_s _ Yipa =Y,
Gy X=X,

G
XNP :_S(YNPH _Y1)+Xo

LS

13,58

=—"-(0,00047 —0,0001175)+0
N” 52,91( )

X ,,» =0,00009047
Xy = 0,00009047

6.3 Cilculo del namero de platos teéricos %8

Se emplea las ecuaciones para determinar la fraccion:

Y

n

XN = *—
4,65%Y, +5,65

=929l v 0,0001175
13,58
Tabla 9. Resultados
n
Y f X y
1 Y =0,0001175 0,00002079
_ 0,0001985 0,00003515
NP( = 2
NP+1,, =3 0,0002544 0,00004502
NP+2,,, =4 0,0002929 0,00005184
1,19*10°®
=-————=3139
/ 3,7%¥107"°

El numero de platos tedricos es:

168 Disefio de torres de absorcion de platos para el proceso de absorcidn aire so2 agua. (2015).
http://www.academia.edu/9409201/DISENO_DE_TORRES_DE__
ABSORCION_DE_PLATOS_PARA EL PROCESO_DE_ABSORCION_AIRE_SO2_ AGUA.

Recuperado de:

(08, 2015).




#platos tedricos = 2 + 31,39
#platos tedricos = 33,39

6.4 Numero de platos reales

Se determina la eficiencia:

£ = ]]z *100 =19,2 57,81 *log( 1, )

I

M, =0,849¢p
&, =19,2-57,81*l0og(0,849) = 23,3098

N, = 339 43
0,233098

#platos reales = 143

6.5 Diametro de la torre

Se determina G’y L’

G= 27736g*M=61158&
1Kg h
L'=56770+1202 = 57972 @ *M = 127828,97&
1Kg h
Calculode @ :
" _L(&)O-S _ 127828,97 (0,091)0,5 011

@ P, 61158,39 3L11
Para un espaciamiento t = 6 in.
Calculo de »,

- (o}
VF — CF(pL IOG )O,S(E)O,Z

G

0 =Tensidn superficial de la dietanolamina = 48,5 dinas/cm

x = C,(6in) = 0,09
V,=252ft/s

Calculo de V

Para un sistema a presion atmosférica,

207
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V=09V, =09%2,52
V=226fils

Calculo de 4, :

4
V*pg
b, 1h Ib

W=61158—* =16,99 —
h 3600s s

n

16,99

= —82.61fi
2,26*0,091

Calculo de 4,:

A

n

A, =
(1-5)
Donde:

/3:0,1+“_0’1

011-0,1

B=0,1+ 0,1

A4, = 82,01 =91,79 fi’
(1-0.1)

Determinacion del diametro:

)% =10,81 ff

4* 4 4*91,79
D=1 =
T T

D=1081ft =33m

6.6 Altura de la torre

H = (#platos reales - 1) * t
H=(143-1)*6in
H=852in=216m

7. DISENO DE LA TORRE DESPOJADORA '¢°
Se disefiara un despojador que operara a 3 atm de presion y a una temperatura
de 290 °C, el calculo del numero de platos, reflujo minimo, altura total y eficiencia

se calcularon a partir de las correlaciones de Walas.

19 C. J. King. (2003). Procesos de separacion. Editorial Reverté, S.A.
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Si no se conoce la composicion de la alimentacion resulta conveniente definir los
pseudo-componentes que estaran en funcién de los intervalos de temperatura

de ebullicién y porcentaje de volumen evaporado de la alimentacion.
Para un 90% de destilado y un 10% de fondo se obtuvo los siguientes datos:

Tabla 10 Volatilidad relativa, flujo mésico en el destilado y fondo '

Pseudo — P. p (atm) Volatilidad Alimentacion Destilado | Fondo
Componentes 200 °C relativa ;) (Kg/s)
A 1,79 4,366 13,65 13,63 0,00
B 1,12 2,732 16,82 16,78 0,00
C (LK- clave ligero) 0,68 1,659 34,07 30,66 3,41
D (HK- clave pesado) 0,41 1,000 48,91 4,89 44,02
E 0,25 0,610 46,32 0,00 46,32
F 0,17 0,415 40,83 0,00 40,82
G 0,1 0,244 29,69 0,00 29,69
H 0,04 0,098 30,12 0,00 30,11
I 0,01 0,024 30,51 0,00 30,50
1,238 290,92 65,96 | 224,87

Alimentacion a la columna = 966357 Kg/h = 268,43 Kg/s

H,S Removido en el stripper =10 Kg/h

Calor total requerido para vaporizacion=7522898 KJ/h

Contenido total de calor entrante con desechos livianos=2037341 KJ/h
Calor total saliente desde el extremo superior del stripper=9560239 KJ/h
Flujo masico del vapor requerido =350,8 Kg/h

Desechos ligeros =20289 Kg/h

Producto final =946067,53 Kg/h

Contenido de azufre en el producto = 473,03 Kg/h

Contenido de azufre en el producto = 0,05 % (wt.)

170 J. Rodriguez., M. Valverde. (2008). Diserio de una unidad de hidrodesulfuracion profunda de
diesel: Evaluacion de catalizadores con base en alumina sintetizada por métodos alternativos.
(Proyecto de titulacion previo a la obtencion del titulo de Licenciado en Ingenieria Quimica).
Universidad Autonoma Metropolitana. Iztapalapa. México.



7.1 Namero minimo de etapas, Ecuacion de Fenske 7!

N = Inf[(x), /x5)x /(x)/ Xp) 1]
In(er oy )

m

v I[(30.66/3.41)/(4,89/44,02)]
" In(1,659 *1,00)

=38,68
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Tabla 11 Fraccion masa alimentado, de fondo y destilado obtenidos en la

columna de destilacion.

X . (Alim entacion) X, (Destilado) X ;(Fondo)
0,0469 0,2066 0,0000
0,0578 0,2544 0,0000
0,1171 0,4648 0,0152
0,1681 0,0741 0,1958
0,1592 0,0000 0,2059
0,1403 0,0000 0,1815
0,1021 0,0000 0,1320
0,1035 0,0000 0,1339
0,1049 0,0000 0,1356
1,0000 1,0000 1,0000

Para determinar el reflujop minimo de destilado se emplea la ecuacion de

Underwood, 6 se resuelve para valores entre a;;: ayy.

N
aiXqi
R. = Z _rrar
m eed (0 — 0
=1
R, = 7,68

Para calcular el reflujo real:
R=12*R,
R=9,22

LA, J. Gutiérrez. (2003). Disefio de procesos en Ingenieria Quimica. Editorial Reverté, S.A.
172 A, J. Gutiérrez. (2003). Disefio de procesos en Ingenieria Quimica. Editorial Reverté, S.A.



7.2 Ecuacion de Gilliand para el calculo del numero de etapas reales

_RRyy 922-7.68 o
R+1 9,22 +1

Y_N—Nmin _ exp( 1+544X )(X—l
N+1 P 11+117,2x " X%

1+54,4*0,1507 _ 0,1507 -1

Y=e
Xp[(11+117,2"‘O,1507 X 0,1507°%°

)]

)] =0,5287

N = Nm+Y _ 8,68 +0,5287 1954
1-Y 1-0,5287

7.3 Diametro de la columna

Dc= (ﬂ (DXR+1)22, 2)( 2% j[ ! j(%loo DO’S

P =3atm

V =0,761%* (%)Ovs =0,44

4 323,15 0s
De = (57 65960022+ D(222)(= )(3)(3600 ) =2,18m

7.4 Altura de la columna 173
04983
0~ (0,3*0{)0'252 -
7= 0,64 = 64%

H, = 0,61(E) +4,27

H, =061% 19,54
0,64

9

j+427

H,.=22.89m

211

173 A, J. Gutiérrez. (2003). Disefio de procesos en Ingenieria Quimica. Editorial Reverté, S.A.
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ANEXO E
CALCULO DE LA POTENCIA DE LAS BOMBAS

Cailculo de la potencia de 1a bomba que alimenta al intercambiador E-001, horno
H-001, y al reactor R-001.
La altura de bombeo es de 10 m,

Por lo tanto la cabeza piezométrica:
p*g*h=88Kg/m *981m/s* *10m = 82,6kPa
La potencia de la bomba P-001:

W = m* 0% AP = 267,08Kg /s * (1/842Kg | m) * (5582,6kPa — 240kPa) = 1694 kW
1707,7kW _ 1694kW
n 0,60

W:

=2823kW =3786hp

Por tal motivo se emplea 13 etapas en serie, con una potencia respectiva de 292
hp.

Calculo de la potencia de la bomba que suministra de agua al intercambiador E-
002, separador trifasico V-001, torre de absorcion de amina T-002, y stripper T-
001.

La altura de bombeo es de 10 m,

Cabeza piezométrica:

p*g*h=1000Kg/m’ *9,81m/s* *10m = 98,1kPa
La potencia de la bomba P-002:

W = m*0* AP =15,77Kg/ s * (1/1000Kg / m* ) * (5498,1kPa — 100kPa) = 85,1kW

_ 851kW_ 851kW
n 0,60

/4

=141kW =18%hp
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ANEXOF
CALCULO DE LA POTENCIA DEL COMPRESOR

Célculo de la potencia del compresor empleado para dar el flujo y presién

necesaria al hidrégeno que alimenta al reactor:

El valor de K se puede conocer mediante los calores especificos a presion y

temperatura constante del hidrogeno: 74

C, _ 0,0288kJ/(mol.°K) _

C, 0,0205kJ/(mol.°K)

9
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Figura Aproximacion de potencia requerida para la compresion de gases

174 A, J. Gutiérrez. (2003). Disefio de procesos en Ingenieria Quimica. Editorial Reverté, S.A.
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El compresor de 3 etapas, tiene una relacion de compresion de

Presion _descarga _
r, = —= —— =54,27  con un valor de F = 1,1 r es la relacién de
Presion _succion

compresion por etapa, se obtiene de:
r = tearafy =354,27 =3,79

La presion de succion de este compresor es equivalente a la presion atmosférica,
o sea 101,3 kPa = 14,7 psi.

__ b
14,7 psi

p

r o= & =54,27
L

P, =(54,27)(14,7 psi) = 797 psi

Por lo tanto la presion de descarga =797 psi

Se calcula la potencia requerida para la compresiéon de la primera etapa, la
presion de descarga para esta etapa £, es calculada mediante la presion de

succion inicial y la relacion de compresion por etapa:
P, =rP. =(3,79)(14,7 psi) = 55,71 psi
Para determinar la potencia en cualquier etapa, se emplea:

Lok BB
BHPetapa=3.03(7 i X PN ey iy

Dénde Z,,; representa el factor de compresién promedio de succién y

descarga, la temperatura de descarga en cada etapa es fundamental para poder
encontrar los valores de los factores de compresibilidad del hidrégeno, las figuras

anexas permiten determinar dichos valores para la presién de descarga final y
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temperaturas iniciales y mayores a esta (300°K) ; por lo tanto se considerara

para todas las etapas un factor de compresibilidad promedio Z,,; = 1,04

140

z

1325

120

125

120

1,45

4,40

105

100

05

00

Figura. Dependencia de Z respecto a P para algunos Gases Reales a 300 °K
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Figura. Z vs. P para Hidrogeno a diferentes temperaturas

La tasa de flujo Qg, medida en millones de pies cubicos estandar por dia

(MMSCFD) = 0,64. La eficiencia total para compresores de alta velocidad y baja

velocidad esta entre 0,82 y 0,85 respectivamente, por lo que se tomara el primer

valor. La temperatura y presién estandar para el hidrégeno se manejan como
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518,67 °Ry 14,7 psi respectivamente. La temperatura de succién en la etapa 1
se considerd a 30 °C o0 545,7 °R.

Por lo tanto la potencia de la etapa 1 es:

1.4-1

0.64*545,7 1.4 14.7 55,71)(ﬁ) )

X X )(

BHP/ etapal = 3,03(1,04)(
0,82 1.4-1 518.67" 14,7

BHP/etapal = 61,67Thp

Para la segunda etapa se considera una pérdida de presion de aproximadamente
5 psi:
P, =r(P, —=5psi)=(3,79)(55,71 psi =5 psi) =192,19 psi

La temperatura de succion de la segunda etapa sera la temperatura de descarga

de la primera etapa, ambas se pueden calcular con la siguiente ecuacion:

& L) e
‘ T,r b = (545,7°R)(3,79) »* =798,51°R

|
Il
o3
=~
Il
E’ﬂ
Il
3
Il

La potencia de la segunda etapa es:

1,4-1
=)
92,19 )O3 1y 290,250

0,64*798,51)( L4 X 14,7 )(

BHP/ etapa2 = 3,03(1,04)(
0,82 1L4—1 518,67" 55,71-5

Para el calculo de la potencia de la tercera etapa se toma de nuevo una pérdida
de 5 psi y se aplica al valor de la presién de descarga de la etapa 2. Ahora la
presion de descarga sera de 797 psi, la temperatura de succion se calcula de la

misma forma como se encontré en la etapa anterior:

k-1 1.4-1

(=) ()
T,=T,r * =(798,51°R)(3,79) * =1168,44°R

La potencia de la tercera etapa es:

0,64*1168,44 1.4 _ 14,7 797 &
X X ( ) M —1)=146hp

BHP/ etapa3 = 3,03(1,04)(
0,82 1,4—1 518,67" '192,19-5

La potencia total del compresor que alimenta al reactor de hidrégeno fresco (C1)
=61,67hp + 90,25hp + 146,16hp = 298,08hp.
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ANEXO G
CALCULO ESPESOR EQUIPOS MAYORES

REACTOR

Material de Construccion: Acero inoxidable de especificacion SA-240 grado
316L.175

Disefio del Tanque (Recipiente)

Presion de operacion del reactor = P = 5000 KPa (725,19 psi) 76

Normalmente la presion de disefio esta 10% sobre la presidon de operacion.
Presion de Disefio =Pi=1,1*P = 1,1 * 5000 KPa = Pi = 5500 KPa (797,71 psi)
Temperatura de Disefio = 385°C (725 °F)

De la figura anexa: 77

3 TABLE 2 § TABLE 4
% Product Spec. No. Grade  Notes | Product Spec. No.  Grade Notes
o182 ; e
Z |ae| pate SA-240  304L - | & |9 e [Pae SA240  316L =
2 z|sSmisTo  SA-213  TPI4H - Z 2 z|[Smis v,  SA-213  TPaleL =
S| Sms.Pp.  SA312  TP34L - | Z [S¢2|smis.Pp.  SA-312  TPII6L =
Bar SA479  304L - Bar SA479  316L .

SIMAXIMUM ALLOWABLE STRESS VALUES, 1,000 psi.

MATERIALS FOR METAL TEMPERATURES NOT EXCEEDING DEG. °F.
INTABLE |-20-100| 200 | 300 | 400 500 | 600 650 700 | 750 | 800 | 850 | 900 | Notes|
1 20.0 200 | 189 | 183 175 | 166 162 158 | 155 | 152 | 149 | 146 1

200 | 167 | 150 | 138 | 129 | 123 | 120 | 117 | 115 [ 112 | 11.0 | 108

2 167 | 167 | 167 | 158 | 147 | 140 | 137 | 135] 133 | 130 | - | - 1
167 | 143 | 128 | 117 | 109 ] 104 | 102 | 100| 98] 97 | - | -

3 200 | 200 | 200 | 193 | 180 | 170 | 166 | 163 | 161 | 159 | 157 | 156 1
200 | 173 | 156 | 143 | 133 | 126 | 123 | 121 119 | 118 | 116 | 115

) Yo | 167 | 167 | 151 | 148 ] 140 | 137 S 132 [ 120 | 127 ] - T
67 [142 [127 [ 117 | 109 | 1oa | 702 [ o0 o8 [ o6 | 04 -

MATERIALS FOR METAL TEMPERATURES NOT EXCEEDING DEG. °F

IN TABLE 950 1000 | 1050| 1100 | 1150| 1200 1250 | 1300 1350 [ 1400 | 1450 1500

1 143 | 140|124 | 9.8 27| 6.1 4.7 37| 29| 23 18| 14 1
106 |104 |10.1 | 9.8 7.7 6.1 47| 37| 29| 23| 18| 14
3 154 | 153 |15.1 | 12.4 98| 74 5.5 41| 31| 2.3 IEAEE 1
114 (11371127111 98| 74 5.5 411 311 23 L7] 13

Tabla. Propiedades materiales acero inoxidable.

175 A. Dahhan., H. Muthanna., F. Larachi., Dudukovic, P. Milorad., A. Laurent. (1997). “High-
Pressure Trickle-Bed Reactors: A Review ”. Ind. Eng. Chem. Res., 36: 3292.

176 M. K. Peters., Timmerhaus., R. West. (2003). Plant Design and Economics for Chemical
Engineers. (4ta. Ed.). McGraw-Hill Education.

177 ASME. (2013). SA-204B. Guia del cédigo ASME seccion Il, Parte D. Maximum Allowable
Stress Values S for Ferrous Materials.
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Esfuerzo de disefio = f = 13300 psi
Diametro interno = Di= 7 m (275,6 pulg.)

Eficiencia de la junta de soldadura = E = 1

Seccidén Cilindrica 178

Espesor de disefio =t= __PI*R
SE—0,6Pi
k
O9TQTS61D) oo

- ((13300 *1)— (0,6 *797,71)) -
Corrosionadmisible =1/8 in
Espesornominal = Espesorde disefio + corrosion admisible

Espesornominal = 8,57 pulg + 0,125 pulg = 8,7 pulg = 220,98 mm

Para Cabeza Elipsoidal
_ Pi*Di
 2SE-02P
3 (797,71*275,6) 3
((2*13300 *1)—(0,2*797.71))

8,31 pulg

Corrosidon admisible =1/8 in

Espesornominal cabeza = 8,31 pulg + 0,125 pulg = 8,44 pulg = 214,38 mm

El espesor del separador trifasico, de la torre de absorcion de aminas y del
stripper, todos con una presion de disefio de 779,29 psi y con un diametro interno
de 196,85 pulg, 129,92 pulg, y 85,83 pulg, respectivamente; se calcula como

sigue:

Espesor del separador (recipiente)

_(779,29%(196,85/2))
((13300 *1) — (0,6 * 779,29))

=598 pulg+ 0,125 pul = 6,1 pulg =154,94mm

Espesor de la cabeza elipsoidal del separador

178 ASME. (2013). Guia del codigo ASME seccion VI division 1 tomo 1. Recuperado de: http://
es.slideshare.net/.../guia-del-codigo-asme-seccion-viii-division-1-tomo-1 (05, 2015).
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sk
t= (779,297%196,85) =58pulg+0,125pulg =593 pulg =150,62mm
((2*#13300 *1) — (0.2 *779,29))

Espesor del absorbedor (recipiente)

_(779,29%(129.92/2))
((13300 *1) — (0,6 * 779,29))

=394 pulg+ 0,125 pulg = 4,07 pulg =103,38mm

Espesor de la cabeza elipsoidal del absorbedor

*
t= (779,29%129,92) =383 pulg+0,125 =3,95 pulg =100,33mm
((2*13300 *1) — (0,2*779,29))

Espesor del stripper (recipiente)

*
= (779,29 * (85,83/2)) =2.61pulg+ 0,125 pulg = 2,73 pulg = 69,37mm
((13300 *1) — (0,6 *779,29))

Espesor de la cabeza elipsoidal del stripper

t_ (779,29 *85,83)
((2*13300 *1) — (0,2 *779,29))

=253 pulg+0,125 =2,66 pulg = 67,4mm
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ANEXOH
DIFERENTES TIPOS DE CARCAZAS Y CABEZALES
NOMENCLATURA TEMA
CABEZALES
CABEZALES ANTIRIORES: TIPOS DE CARCAZAS ,,Mm?niﬂ
T - e:- -E,.;
1
- Un sclo pase Cabezal fijo tipo "L*
I r P
A —
Canal ¥ tapa remownhles i
= ::;Eznps_;:;:m deflector Cabezal f”':',,”'_;ﬂ.:ml
_ : B
(===
1] 1 Cabeaal fjo tipo "N"
, (o S Flujo distribuado
. ol (ST
pagrvihle S I
| -.L T Flotanle sdeno
Doble flujo dstribaudo ____ijL_m_._.,_.q“\
| [ A
Camal fioa hJE;'EEI.EEI de tubos H: I J] % e "}'ﬁ
1o iR T T Ardllos dovididos
rerarh e Fluo dimdido ==.—.-—.'!‘-jt:...'...ﬁ.:::'|L
il 1 Al
| i | Traccitn continus
Canal fijo a la carcaza u 1 !L
Reherndar tipo kattle )
Tubos en "L
T T
T ™
Especial para alias presiones Flujo cruzado ﬁmsﬂidﬂ
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ANEXO 1
PROPIEDADES FiSICAS Y QUIMICAS DE LA DIETANOLAMINA

Parametro

Unidades

Temperatura de ebulliciéon a 760 mm Hg

543,15 K (270 °C)

Temperatura de fusion

301,15 K (28°C)

Temperatura de inflamacion (copa cerrada)

411,15 (138 °C)

Temperatura de auto ignicion

935,15 K (662 °C)

Densidad@ 293,15 K (20°C) 1,097
pH(solucion 0,1 N) vapor mm Hg 11
Peso molecular 105,14
Solubilidad en agua 100%
Presion de vapor mmHg(@293,15 K (20 °C) 0,01
Velocidad de evaporacion (BuAc=1) <0,01
Densidad de vapor (aire=1) 3,65

Limite de inflamabilidad o explosividad en

Limite inferior 1,6% vol/ Limite superior de

aire 9,8% vol.
COMPOSICION DE LA DIETANOLAMINA
Parametro Unidades Valor
Apariencia Liquido claro viscoso
Olor Ligero amoniacal
Pureza % peso 99,20 m
Monoetanolamina % peso 0,5 max
Dietanolamina % peso 99,20 min
Trietanolamina % peso 0,5 max
Agua % peso 0,15 max
Color Pt-Co 15,0 max
Peso equivalente 104,0-106,0
Peso especifico, 303,1 K (30 °C)/293,15 K 1,090-1,094
(20°C)




