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NOMENCLATURA

(Las unidades se indican cuando sea necesario)

p.e.

PVR

TIE

4]

P.M.
1b/B1

Bls/D

peso especifico
presibén de vapor

temperatura inicial de ebullicion

temperatura final de ebullicibfn

porcentaje que se obtiene a la témperatura indicada
crudo fr;oA |

crudo despuntadé

cegtistock

éaybol‘furol :

promedio del punto de ebullicibn volumetficq de la des-

tilacidbn ASTM '

promedio medio del punto de ebullici6én
factor de cdrreccién para obtener el MABP
peso molecular

1ibras'por barril de crudo

barriles de crudo por dia

temperatura

presibdn parcial

presibn total
carga

resi&uo
gasdleo ligero

kerosina




TUR turbosina

GAS gasolina

COND - condensador

Tﬁs tanques

RLL refiujo latexal ligero

RLP feflujo_lateral pesado

ﬁv entaipia_de fase vapor

ﬁl entalpia de fase ligquida

K factor de caracterizacib6n UOP
~




RESUMEN




El balance térmico es un término que se refiere a una-
forma especial de balance de calor o energia qﬁe se ha hecho-
general en todos los procesos térmicos en donde las variacio-
nes en energia cinética, energia potencial y trabajo realiza-
do:sph_deépreciables.

iPéré‘tales ptocesos,lqslllamaGQGVbalancesﬁérhicoé se’
aplicénﬂa‘proéesoé continuqs.a:cualqnief'presién y é‘prqcesos
discontinzos y presién constante. .

' La caracterizacibén t&imica qae se efectuard, se aplica
r4 a una torre de deStilacién ya diseﬁa&a; gque procesa ﬁn cru
d0'devmézc1as‘multiccmponentés.

La finélidadjque se?persigue'en esfe»trabaio es”él de~
recordar conceptos fundamehtales.de la Termodinimica y esta--
blecer criterios uniformes que a la vez pefmitén desarréllar—
un balance térmico de una columma de destilacién, b&sicamente
servirén para inte:éretar las condicionesvae_operagién ae una
torre‘de destilacién y poder efectuar los ajustes correspon--
diéntes a ciertas condiciones establecidas o deseadas.

para la reélizaci6n dé dicha caraéterizacién térmica -
se deben tomar en cuenta los datos experimentalés.qﬁe-sé ob~-
tienen en el laboratorio, tales como destilacidn técnica del-
crude y destilaciones ASTM de cada uno de los producﬁos,para-

la obteﬁeién de dichos datos se hicieron varios muéstreos a -~




intervalos de 8 dias.

De estos muestreos se selecciona una muestra, que por-

sﬁs propiedades fisicas se considerari la mAs aceptable.

| Con los datos obtenidos en el laboratorio se conaﬁru-—
yeh_los“diagramasldevfases.iapto del‘crudoyéomp~ae‘cada uno -
de los yrqductos.“en los cﬁaiés:se podréninté;pretar lés‘qqg _
diciones de operéciéﬁ de la torre. Una vez obtenidos 165 dia-
;gfémas de fase, se determina el pesc molecular de cada uno de
llos productes, asf como del crudo qﬁe servira_para'obtener -
las captidades en;masa y moles de cada uno de ellos y'asI po-
der realizar los cilculos del balance.

La destilacidn,en una torre de multicomponentes pfécti
camente;equivaie a varias torres binarias por lo cualAasi £e—
niendo las cantidades se podr& desarrollar el balance térmico
considerando tantos cortes de la torre como extracciones de -
productos se efectlen. Dichas extraccicnes se realizarén empe
zando por el fondo de la torre hasta 11ega: al domo de la mis
ma.

También se obtendri ia capacidad de los coﬁdensadores,
lo cual no quiere decir que se efectfie un diséﬁo de los mis-—-~
mos, finicamente se obtiene su capacidadlqﬁe interviene en el-
balance total de la torre.

- Al terminar el balance total de la torre implicard que




el calor que entra y el calor que sale deben ser précticamen-

te iguales.

Con los resultados obtenidos se podré_visuaiizar las -~

condiciones de operacién y el funcionamiento de la torre y --

‘ademis si se observan los cortes que se tengan del crudo pro-

cesado Y con los rendimientos obtenidos de dichos cortes, se-

obtendri una mejor idea para llevar a cabo posibles cambios -

de operacién en la torre.




'INTRODUCCION - .




La refinerfa "18 de Marzo" de Pemex en Azcapotzalcé.‘—
viene a ser uh conjunto integrado de plantas de’procgso que -~
se ubic6 en el Distrito Federal con propdsito de satisfacer -
la deménda de énergéticos de 1a .zona metropolitana.

Eata refzneria -ge fundé an 1933 ' en el afio. de 1945 la
creciente demanda de energétlcos hizo necesario expansmonar Y
modernizar las lnstalaclones, rodeadas de una zona urbana. co
mo corresponde a nuestro caso, &ste centro de refinac;én no -
,realiZarS expansiones en el fuﬁuro.y mucho menos ahora que es
ta en operacién la reflneria de Tula.

| La refineria tiene en operaclén. dos plantﬁs de desti—
lacién prn.maria., una planta que opera a alto vacid, una de deg
integracitn catalftica, una reductora de viscosidad, una de-
polimérizaci6n catalftica, una planta productora de dodecil--
benceno, una de'élquilaci6n, una planta de azufre y una frac-
cionadora‘de gases.

De las plantas de destilacibn primaria (atmosféricas)-
se obtiene: gasFSeco, gasolina primaria, turbosina.'kerqsina.
diesel, gasbleo pesado y residuo primario.

" El gas_seco es tratado en la plahta de desintegracibn-

catalftica. La gasolina primaria pasa a través de una serie -

de procesos para su desulfuracién y estabilizacién con la fi-

nalidad de quitarle los compuestos de azufre e hidrocarburos-




ligeros, como propano, butano, pentano e iscbutano, y estos -
hidrocarburos ligeros son enviados a la planta de Qases para-
su fraccionamiento. Parte de la gasolina estabilizada se frac
ciona para ocbtener gas-nafta, gasolvente y gasolina incolora.

| La_tﬁﬁbpsina cbtenida en la desti;acién §£ima:ia gse le

da un tratamiento con el cbjeto de cbtéener un producto de una

calidad'muyvéspecial, la cual se utiliza como‘¢ombﬁstib1e deé
los aviones tipo JET, y este tratamiento consiste en tranquE '
mar los productos de azufre como R-S-H (mercaptanos) que son-

impurezas dafiinas para la turbosina en R-S-S-R (disulfuro) -~

~gueApo'déﬁan a;la tuﬁbbsina.-

La kerosina obtenida eh las‘plangaskprimarias;’previa-
eliminacién del agua yrpihtada de color violeta, se convierte
en el prodﬁcto comercial llamado petrbleo didfano.

El diesel (gasdleo ligero) también previa eliminacién-

del agua y filtrado es entregado a la venta como combustible.

El gasdleo pesado es enviado‘como carga a la planté de
desintegracién cataliticaﬁ |
' El residuo grimafio’es procesado como carga en la plan
ta de destilacién de alto vacioc llamada preparadora de carga.
la cual produce éasélebs ligero y pesado, que forman la carga
de 1la planta gde desintégracién catalitica.

El residuo de la plaﬁta de alto vacfo es procesado en-




la planta reductora de viscosidad pero como este proceso e€s —
una desintegracifn térmica, produce gas seco quevse procesa -
en la planté catalitica, gasolinavque es enviada a ;os4proce-

sos de desulfuracién y‘estabilizaciSn;y ademéé produce su pro

‘pio ai1uénte, lo du&i baja la viscosidad‘dél resiauo lo que -
“v:slgniflca esto un ahorro. de dlluente tlpo keroszna o dlesel.
.El- res;duo que se dbtlene de esta planta reductora de VLSCOSL
dad se conoce como combustbleo. |

La planta de des;ntegrac:én catalitica produce- gas --

- Seco que se utlllza como combustible,’ gas ama:go rico en HyS-

(acido sulfhidrlco) que ‘se manda como carga a la planta de --

3 azufre para cbtener azufre, prOpano-proplleno que es la mate-

ria prima & carga a la planta de polxmermzacxén catalitlca, -

butanc~-butileno que es enviado a la planta de alquilacién co-

mo carga, gasolina catalitica que después de ser tratada y es

tabilizada sirve de base para preparar la gasolina nova y ex-—

tra, nafta pesada catalftica que se utiliza como diesel y di-

luente del combustdleo, aceite cfclico ligero que se utiliza-

como diluente del combustdlec y residuo catalitico que se en-

via como combustdleo.
IL.a planta de polimerizacibn catalitica que procesa el-
propano-propileno produce'gas que se envia a venta como gas-—

‘LPG, gasolina directa para venta vy produce_adem&s el produc-




.to_petréqnimico llamado tetrémero enviado a la.planta de dode

cilbenceno.

La planta‘de &odecilbenceno-procesa el:wetrémero mez--

clado con henceno ' HF (éczdo fluorhidrlco) como catallzador-~

]‘para producir. algg lado 11gero gara gasollna. el producto -—

‘ prmnclpal que es el dodecllbenceno, el cual sale a venta como

materia prima base pa*a 1os detergentes Y ademés un producto- .

a venta llamado algg_;adoApesado.-'

La planta de alqullaclén procesa el butano-butzleno —-—

mezclado con 1so-butano y HF (601d0 fluorhidrxco) como cata11

zador ' en 1a cual se produce. propano, butano y pentano que- -

se’ procesa en la planta fracclonadora de gases e 1so—octano -

conocldo como alquilado llgero que es unfproducto importante,

pues viene a ser base para preparar gasaviones y gasolina -ex-
o L o

tra por su alto indice de octano.

Por lo que.se refiere a las plantas de destilacién pri

maria, inicialmente estaban disefiadas para obtener gasolina,-

kerosina, gasbleo ligero\y'peSado}_pero con el avance tecnold

gico sobre aviacibn se requirid la extraccién de un nuevo pro

ducto llamado turbosina que seria el combustible que usarfa -

este nuevo tipo de avidbn, por lo tanto se hicieron ajustes a-

las plantas primarias para obtener este nuevo producto, lo -- |,

cual propicidé que en las plantas primarias se disminuyera la-
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extraccibn de gas6leo pesado aproximadamente de 0.3% a 1% del
crudo alimentado‘a la torre principal. | |
Todos los productos que sé extraen en la torre, se man
dan a ptocesbs diversos de.conversibn para'obteneﬁ de ellos -
productos mds valiosos Y estos se sameteran a tratamientos pa.:
ra ellmlnar las impurezas que los hacen 1mpr0p108 para su’ em-‘i 
pleo comerclal.

Ademds todos los prpductos tieneh propiedadeé'fiéicas-

y:quimiqas bién'definidas‘gue permiten saber si ée“est&”lle—— . .:

" vando a cabo una buena separacibn'en cada una de 1asfplantas—

Y procesos.

Entre ias:propiédadeézmas'importanteé.sg‘endueht;an:

Pes§ éépecificq o ; 'éﬁlor"_ e
Flash 6 temperatura de infla- ~

macibn ‘ Agua y sedimento
Destilacibébn ASTM | , Prueba “docto;"v
Viscosidaav | ' Présiﬁn de Vapor

' Corrosién o Acidez |
Témperatura de congelacibn Tgm:deablandamiento

El crudo gue se procesa actuélmente‘én la refinerfa es
una mezcla de crudos de los campos de Poza Riﬁa y de los des-
cubiertos en el sureste del pais. Esta nueva mezcla de crudo-
al analizarse se gomprob6 gue contenia una elevada produccibn

de hidrocarburos ligeros (como gasolina) y que comparado con-
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el crudo que se rec@bia ahteriorménte,,este aumento de lige;;«'
ros se manifestd con un aumento de 4.2 a 7% en la presidn de-
vapor del crudo.

:Enténces_debido al aﬁmento devestqsfhidrocarburosbligg
ros en,el crudo; viﬁo a prdvocarninﬁndaciones (por su alta 44:;‘
“presién de vapor que contlene el crudo) varias veces en el do '
mo de la torre princlpal, por 1o cual se pensé que ‘el fracc10
: namlento en: 1a torre se estaba llevando en forma erronea Y —-i
ademés se cons*deré también que era problema de calentamlento
en la allmentaclén por lo que se hlcleron los- ajustes necesa-
'rlos con los ;eflujos.late;ales provocando con’estos una dis-
minucién del reflujo ihtérno en la seccibn donde.se inyéqta#;.
(esto fué; bajando lag temperaturas).

Por todo lo expuesto anteriormente se llegb6 a la con--
clusién de realizar el siguiente Balance térmico a la torre -
principal No. 2, para determina:'las condiciones de operacidn

y en base a éstas poder obtener una mejor separacidn.
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‘GENERALIDADES
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El cﬁudo.de,alimenﬁacién antes de proceéarlo en la to-
rre principal es llevado a través de un sistemaude‘calenta—--
miento, la temperatura se incrementa de 18.5°C a 122°C, des--
pués se le:hade'un desalado Y pbsteriormente.sé éﬁmenta la -~
,temperatura (192°c), Este crudo deaalado ' parclalmante vapo-‘
rzzado entra a las torres de despunte en donde se daaprenden—»~
los hldrocarburos mas. llgeros y'el crudo despuntado en los —-
fondos aumenta ain mis su temperatura hasta 11egar aproxlmada
.mente_a¢345?c ppr.med;o de calentadores 'y de esta forma gntra 
a la torre atmosférica denominada TORRE PRINCIRAﬁ - »

| En vista de gque en esta refinerfa se cuenta con 2 plan )
t#s de destzlaclén.prlmarla y ambas antes del fraccionamlento‘
del crudo tienen un despunte previo, los andlisis y balances-
se'efectﬁan sobre la cecrriente de'CRUDO.DESPUNTADO con objeto
de que el estudic sea represen;ativo'de.las dondiciones norma
les. | |

Para un estudio detallado de una columna dé_destila-fa
cibn existen 2 tipos de balaﬁces:vel tﬁrmico y el hidriulico.
‘Por 1o que se refiere a este trabajo {nicamente se tratara so
bre el balance térmico ya que el balance hidrdulico proporcio
ﬁaré 1;5 alternativas que se presentan al mover los reflujos-

intermedios.

Los principios fundamentales que se aplicarin son dos;
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| l12,- LEY DE COHSERVACION TDE MASA
| Entradas - Salidas = 0
22, - PRIMERA LEY DE LA TERMODINAMICA
| AE = o-w |
.AE‘=;ﬁU'+*‘ABc +}A§p
W =W+ W' - | |
W' = trabajo de £lecha
W'' = trabajo debido a la APV
'Pér_lo que la Primerﬁ 1ey'de la Termodinamica queda de
la .a;igui‘-en‘te“m.ané_ra‘; o N | T |
AU + -jAEc 4-..41?9 + 4PV = Q - W
Bq.dbndeé' |
Aix + 4PV = A(U+PV) = AH
Entonces la ecuacibn se reduce a
| AH + AE, + AE, = Q - W'

P
Donde: AH = Cambio de entalpia

i

. 4Eg catﬁbio de energia cinética
AEé = Camb:i.o de energfa potencial

calor

Q

~En la realizacibn de los cdlculos el cambio de ®nergia-
cinéﬁca Yy potencial se considera_n despreciables, y ademis co- °
mo no ée tiene trabajo de flécha la eéﬁaéién se reduce a:

48 = Q




15

Cuando en una torre de destilacién‘existé un cambio de
composicidn én la carga, las condiciones de operacién génerql
mgn£e vér£an, pqr lb que se deben céno¢erflos'efectos.y.cor:g
laciones de.1as‘&ariahleé}pa:a-aﬁustatfédnrectameniela opera

Para reallzar el balance se con51deran tantos cortes -

de la. torre como extracc1ones dﬂ productos 8e efectuen.

Ya que la presi&n b4 la temperatura varian en relacxén— ""_,i
 51recta. en los dlagramas de fases que posteriormente se cons

:'itruirén. se veré dlrectamente la correlaczén de estas varla-—‘

‘jbles.

Otro factor que‘znterVLene en 1a destalacién prlmarla-.’"

el vapor de agotamiento.‘el cual-eg el desarrollo del\halance
térmiéo se notari su efecto dentroidel érodeso.

Sienddvla destilaqiﬁn’uho de los procesos de purifica-
cibn o concentracién de productos, la calidad requerida de és
tos defermigﬁr& 1a$ condicioﬁes dé operaci6n:‘mientras mis di
fipii sea su éeparaciénfestas Cbhdidiones.serénfmaé'dréSticaé

generalmente.

CARACTERISTICAS DEL CRUDO
El crudo gque se procesa en las plantas primarias gene-

ralmente es de composicién variable, lo cual ocasiona constan

tes cambios en el proceso que deben ser amortiguados mediante




le

IOé ajustesvprécisos oportunamente.

De acuerdo con las-caractéristicas,del crudo. depende-—-—
rén los fehdimiehtos de loé prédﬁdtﬁs, asi éomo las‘caraétef—
ristlcas de 1a planta donde se efectue la dest11ac16n.

Generalmente el rango de peso esgeciflco de 108 cruaos "

“flque 1lega a la reflnerla varia entre 0 870 a 0 850, la compo~ ,7“'

s _81c1on en hldrocarburos llgeros varia segﬁn el- peso espec1f1-3]Y

”fco a mayor peso especiflco menor com9051c16n en hidrocarburosfff

yllgeros ' a menor peso especiflco mayor composmczén en hldr0~ufﬁk“

, carburos 11geros.

considerando las varlaczones de composmclén del crudo-'f’”’

"sé'pfocedmova tomar muést:as en va;;;s‘oca31pnas procurando -
bpéner el'méydf rango de?péso especifiéa y se deferminaroh sus
rendimiéhtos dé'los produétos, con 5 muéstras‘fué suficiente;.

- En la tabla que se anexa mﬁsﬁadéiante‘se pﬁede‘vef los
éamblos de rendlmlento en 1os productos segﬁn sea su peso es—

peciflco.

'DATOS REQUERiDbS"
Para determinar,ios rendimientos de los productos en -
el crudo se requlere una destilacién TBP (puntos de ebulli~-~
cién verdaderos) se 1levaron.a cabo destilac;ones técnicas al

crudo despuntado (destllaczones de’ regular eficiencla),‘con -

. este tipo‘de destilaciones se obtxenen datos mas reales dg la
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operacién de la planta, que a diferencia si se utilizari un -

equipo de destilacién Hyper-Cal se obtendrian datos de una --

éestilacién con alta eficiencia, perq que debido a la actual-

operaclén de 1a planta serian datos gque se desv1an considera-

.blemente,ademﬁs, con objeto de comparar resultados se corrle-

.ron destzlac1ones Hempel (método de destllac16n que se. utlll—

za péra determlnar un crudo a.nlvel laboratorlo) a las mlsmas'
‘muestras noténdose cierta’ desvlac16n ‘con reqpecto a la destl—

1ac16n técnica.

A cada uno de 1os cortes obten:.dos en la destilac:x.én -
técnlca se le hizo una destllaclén ‘ASTM-D-86 (método de destll
lacién que se utlllza para determinar los diferertes puntos -
de;ebull;czén de un producto) y ademis se realizarén otras‘——
pruebas fisicas para determinar si estaban dentro de especifi
‘caciohes y asi como obtener los pesos eépecifiéos que se re--—
quieren gomo dates. |

a continuacién; en forma, de tabla se expresan los re--
sultadoé obtenidoé de las destilaciones Hempel del crudo de -
carga y crudo despuntado, con objeto de compararlas y tener -
una idea del cambig que ocurre con el despunte.

En seygyuida se encuentran los datos correspondientes a-
los cortes obtenidos eh las destilaqioneé'técnicas.

Los resultados de las destilaciones técnicas se encuen

tran tabulados y graficados posteriormente.
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DATOS OBTENIDOS EN EL LABORATORIO



CARACTERISTICA DE CRUDO FRIO Y DESPUNTADO (DESTILACION HEMPEL A 590 m m Hg),

W
.pA
[543

. Muestra L . 2

Vo

© p.e. - 4d;é§6 ioAé?b;' Q.Bélf»d.é§9_  0.$$§ ~6;878.»:Qiéé7 ”Q;87gf xo;éégfld;§§5 3
©pmEeC 2d,o téé.d':F»3o.6 ’lsé,o' | 25;6;’35€.0 '?él;o'fiaé;o.':tsb.o.  SQLQEM4
% 175°c  28.4. »18.$ ,  23.6  14.6 24.0  17.0 ,27;3   13_0153 23.0 ; i5.4;.

% 185°c  29.9 21.4  26.0 19.0  26.0 18.7 . 28.6 20.0 »2357Aﬂ ;8;5 |

| %205°C  34.3 24,0  -30.0 - 23.3  28.6 20.6  33.0 23.5 = 27.5 24.7

% 285 % 50.8 43.0  44.6 40.0  45.0  39.0 50.2 42.6  43.5 40.1

% 300 % 54.7 49,1  47.6. 44.0  48.0. 42.6 ~ 53.6 48.0  46.5 43.5

CF e CF . C  C ° CF G  Cc  C .

61




(‘:ARAC'TE'RIS"I‘ICAS‘ DE ’pgbbucros DE DESTILACION TECNICA
Gaéplina Turbosina Kerosina Gasbleo ‘- kesiduo
RENDIMIENTO % 14.5 9.0 | 10.1 19.4 ~  47.0
p.e. 20/4°C = 0.736 0.791 . 0.820 - 0;855 . o.se0
| femp. cong. ‘c  <-60 -5 26 -2 13
‘¥?;a§h e    ; | ”-F<-§' .",' ; 47 ;:.]  ,;74_ : = '_95;}'i; _>i }178
vViscosidad foA;“u_'i etk 1.96 ctk 44.,22":;:'1';1: B 'sizf"46"' © sF 300"
L | \_' a o°c. aoec . a o°c a 100°F ~a 100°F . o

" NOTA: Ia extra¢¢ibn de gas6leo pesadd es?dé1 prdeh,de 0.3'%‘por'Ib-tantdlno;seiéthiqg',]l.‘

ré6 en el balance térmico. Gl el e L

. ) ;DEs'i?ILAé.'xon  AsmM p86  a 590mmﬂg:
wmEec 0 ss s 12 o238
10 % e 12 205 252
30 % o4 74 216 2m
50 % 119 182 227 288
0 % 133 19 242 305
%0 % 150 218 270 329

TFE 183 ass - 317 388
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'OBTENCION DE GRAFICAS,
'DIAGRAMAS DE FASES Y
PESOS MOLECULARES
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' CURVAS DE DESTILACION‘Y DIAGRAMAS DE FASES

Para el balance térmico .que se efectud se tomaron como .

"base-los resultados experimehtales'obtenidos de la muestra —-
- # 4, se toma la'muestra # 4fpbrque es la que presenta las pro .~ .
‘ 91edades m&s comunes de los crudos qﬁe se,prodesan,en;ia refi o

‘neria.‘:'

" De esta mnestra se construlrén las gréficas correspon-' 

dientes que serv1r6n cOomo explicaci6n de 1a secuencla y formaF"

¢

;de construlrlas y al mismo tiempo para la resoluc;én del ba-—-

Dlance‘térmlco."

La figura‘l'es~uné‘ba:ta‘pa:a7la,const:ﬁ¢c16ntde‘los:4‘

diagramas de-fasés. tanto para el crudo como para cada uno de

los productos, todas las figdras estan ai;final en‘¢l~apéndi—
ce.

Para«la’ccnstruccién_de los diagramas de fases son ne-'

cesarios varios factores, y para obtener estos factores se —-

tiene que hacer transformaciones de destilaciones TBP y ASTM~

a destmlaclones EFV cuya obtencién se explicar& cuando sea ne

cesario. EFV.- equillbrlo de vaporlzaczén flash. A cont1nua-~
cidn se explica el procedimiento‘a seguir para la construc---
cidén de los diagramas[de fases.

‘Priméw;mqnte sé>ha¢e_1a transformacién de la destila--

cibén técnica (fﬁP) del crudo despuntado a destilacién ASTM. -




23

Con las figuras 2 y 3'eﬁ donde se localizan los puntos de ebu
llicién'de la destilacidn ASTM a partir de la destilacibn TEP.
/\gi procedimiento a seguir es el siguiente: se tienen -
los;puntos;devLa destilacidn TEP al 0, 10, 30, 50, 70 y 90%-
»(éétevﬁlgiﬁo extrapolahéo) de’volumen_ﬁeétilado cqn.sus;resf-
‘.péééivés.téﬁperatufas de'ebﬁllicién,‘para lés éuales'se obtié 
.nen las dlferenc1as de témperaturas enb°F entre los puntos, j L
con~la flgura 3 se obtmenen las dlferenclas de temperaturas -.:
-en °F de 1a destxlac16n ASTM.vAhora se'locallza la‘temperatu—
kra de ebulllc16n al 50% de la destllac16n‘ASTM a base de tan—-

'“teos en la flgurd 2. Estc ultlmo se hace suponlendo una tempe

 ratura de destmlac;én ASTM al 50% (seré menor al dato que se—‘
,tlene de la destllac16n’TBP), con lo cual se obtlene un inc;g'
mento de temperatura, é€ste incremento se sumard al valor su-;
‘puesto y si la suma es igual al valor qué se tiene al 50%‘de-
16 destilacibn TBP,ventonces el vzlor supuesto serd la tempe;‘
ratura al 50% de la destilacién ASTM.

Con la temperatura al 50% de volumen destilado de la -
destilaéiSh'ASTM y las diferencias de températuras'defgbulii-
cibn de la destilacién ASTM obtenidas dé la figura 3, se ob--
‘tienen los puntos de ebullicién al 0, 10, 30, 70 y 90% de vo-
lumen desﬁilaaq_de la deétilacién ASTM. Esto se llevé a cabo-

‘de la siguiente manera: para obtener los‘puntos de ebullicibn
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menores al 50% de la destilacibn ASTM se le resta la corres--

pondiente diferencia de temperatura y para‘puntos de ebulli--

cibn mayores al 50% se le suma lalcdrrespdndientefdiferencia-

| de‘tempefatura dé-ia'desﬁilaéiSn ASTM.

En segulda se hacen 1as transformaczones de las destlnl
5 llaclones ASTM de los productos a destllac1ones TBP,kCOn las -

fflguras 2 y 3 en donae se locallzan los puntos de ebullic16n—

de la destzlacién TBP a partlr de la destzlaclén ASTM. K

El procedlmlento a seguxr es el 81gu1ente. se tlenen -

' *los puntos de 1a destxlac16n ASTM al 0. 10, 30. 50. 70. 20 y—, 

‘.100% de volumen destllado con sus respectzvas temperaturas de

“ebu111c16n, para 1as cuales se obt;enen 1as giferencias de -—y._wtfﬁ

temperaturas-en °F entre 1os_puntos. Yy con la flgura 3 se ob—
tienen las diferenéias de.temperatura en °F de la destilacidn
TBP. Ahora se localiza 13 temperatura dé ébulliéién al 50%.de
'1a~destilaci6n TBP .en ia figura 2. bEsto dltimo se hace de la-
siguiente manera: con la temperatura al 50% de la dest11ac16n
ASTM se obtlene un lncremento de temperatura, éste 1ncremento
se suma a 1a temperatura al 50% de }a degtxlac16nuASTM y se -
obtiene directamente la temperatura al 50% de la destilagién—
TBP.

Ahora para obtener lcs“puntbs de eﬁullicién al 0, 10,-

30, 70, 90 y 100% de volumen destilado de la destilacién TEP,
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para puntos de ebullicién menores al. 50% .se le resta la cb--—
rrespondiente diferencia de temperatura y'para puntos de ebu-
llicién mayores al 50% se le suma la correspondiente diferen-

cia de temperatura.

Después se gréfican las curvas de destxlac16n TBP . del-

‘,crudo y de los productos para determlnar 1ncongruenc1as Y ve—'
rzflcar 1os porcentajes, asi como los traslapes exlstentes.

A contlnuaclén se hace la transformaclén de la destllg'
4c16n técnlca (TBP) del crudo despuntado a destxlaclén EFV. ~-
Con las flguras 4 'y 5 en donde se local;zan los puntos de- ebuvf

111c16n de la dest11ac16n EFV a partlr de la destllacién THP.

) El procedlmlento a seguir es -el szgulente:‘se tienen -_'f"‘”:
'los puntos de la destilacién TBP al 0, 10, 30, 50, 70 y 90% -
'de volumen destilado con sus respectivas temperaturas de ebu-
llicibén, para las cuales se obtiénen las diferencias de tempe
ratura en °F entre los puntos y con la figura 5 se‘obfienen -
las dlfereﬂc1as de temperatura en °P de la destllacmén EFV. -
Ahora se localiza la temperatura de ebu111c16n al 50% de la -
destllac16n EFV en la figura 4. Esto ﬁltlmo se hace de la,s;—
guiente manera: con la temperatura al 50% de la destilacién -k
TBP y la dlferencia de temperatura entre los puntos de 30 y -

10% de 1la destllaclén THP, . se obtlene un valor (positivo o ne’

gativo) en el eje de las ordenadas (Y) de la fiqura 4 y dste-
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- Be sﬁmaré'alfvalor de:tempefatura'de'Ebullici6ﬁ al Sd% de la-

destilacibn TB? )'4 se'obtiene di£ectamente la temper;tura al‘—

50% de lé destilacién EFV. |
Ahora para sbtener los‘puntos de ebulllclén al o, 10.

.30, .70 y 90% de volumen destllado de 1a destxlacxon EFV, se -

",hace en: 1dént1ca forma de Lomo se hlzo para 1a destllac16n —-S[

: ASTM.

En*seguidaise hécén las transformaciOnes de las desti-

1aciones ASTM de los productos a destllaCIOBES EFV. cOn-laé -

: flguras 6y7 en. donde se 1oca11zan los puntos de ebullxclén-
‘de 1a destllacién EFV a partlr de la dest;lacién ASTM y en es

'te«caso-el procedzmxento esvel mlsmO»que se.describlé ante——-

riormente.

DIAGRAMAS DE FASES DEL CRUDO DESPUNTADO Y DE LOS PRODUCTOS
Para la construccién,dél.diagrama de fases del crudo -
despuntado A4 dé los prodﬁctos se‘llevafa cabo el mismb proce-

dimiento para todos y cada uno de ellos.

Una vez 6btenidasvlas transformaciones a'destilaciOnes'

. EFV y ASTM para el crudo despuntado, en la figura 1 se obten-

dri‘el'factor ASTM VARP que es el promedio del punto de ebu--

1licién volumetrico de la destilacién ASTM y esto se hace rea

lizando un prdﬁedio entre los puntos de ebullicién del 10 al-
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90%'de volumen destilado;’En seguidabse calcula la pendien£e~
entre el 10 y 90% de volumen destilado y se hace considerando
que.al gféficar temperatura v.s8.% de volumen destilado ge oh-

tlene una curva de tal forma que los puntos entre el 10 Yy 90%‘

‘_’de volumen destllado representan una recta. Este valor que se

dbtiene es 1a pendlente de 10 a 90% de volumen destxlado para

. después dbtener la relac;én. ,

Relaciﬁn AS'.I:H VABRP/ (pend:.ente de 10 a 90% + 16) -

Para ublcar el punto de 1nic10 en la flgura 1 (carta -

?A ,para la construcclén de los diagramas de fases) se toma el da

to de ASTH VABP el cual se locallza en la parte 1nferlor dere
cha que tiene una escala (de derecha a izquierda) de 100 a ——
.900°F. Una vez localzzado se sube verticalmente hasta llegar-

al parametro de las lineas de gravedad en grados API, para ——

- que posterzormente se proyecte hor;zontalmente hasta encon-—~-—-
: trar el parﬁmetro de,la.ge 1entg‘y en estallnterseccmén se -~
~sube verticélmentexhasta'encqntra: él valor de la ::'el-.au::i.évn,,v-~
| Qﬁe se-fijéré»y sers eI punto focal paxa_que después se tra--
cen las lineas de tempefatura de ebullicién de la destilaciébn
EFV. que ge localizan en el eje de las abscisas (X) con una -
escala en °F de izquierda a derecha. Estos puntos dé ebuili—-
_ci&n}se ubiéan a la prési6n que se ésté operando la planta, -

para este caso es atmosférica (590 mm Hg en Azcapotzalco): y-
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que se localiza en el eje de las ordenadas (Y).
Los grados API se obtienen mediante la formula:
°API = (141.5 / p.e.) - 131.5

Con los diagramas de fases se determina la temperatura

de la zona de vaporizacibn de la torre, asi como de las ex———

tracciones laterales y del domo de la torre, ya.quefsé”encuggy;-

tran eh:éstosvdiagramas el % vaporizado en funcibn de la tem-
‘peratura y de la presién parcial.
Ademis con el ASTM VABP se obtiene el MABP (promedio -

medio del punto de ebullicién) el cual es qh parimetro que --

junthcon la gravedad expresadé en grados API de cada uno de-

los productos permite encontrar el peso molecular correspon--

diente, con las figuras 8 y 9.

A continuacibn se encuentran las grificas y tablas que |

se han mencionado, tanto las que se obtuvieron de los datos -
experimentales como las copias que se obtuvieron de la Litera

- tura y que se explican en este caso.
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600 , o | /

CESTILACION DE CRUDO DESPUNTADO A 590mm. Hg.
( MUESTRA N°4 )

DESTILACION TECNICA. DESTILACION HEMPEL.

°/0VOL. °C °/oVOL o(C

TIE 50 TIE 34
10 135 ' 18 a 175
20 200 20 a 18%
30 250 23-5 a. 205
40 300 42:6 a 285
50 347 : 48 a 300
60 400 _ : :

70 460
80 536

90 675 Extrapolada

700°C

‘ ‘ 4
500 /

400

300

200

X DEST. TECNICA (TBP)
« DEST. HEMPEL

0. 10 20 30 40 50 60 70 80 90
°/oVOL. DESTILADO

10




OBTENCION DE TEMPERATURAS DE DEST. ASTM A PARTIR DE

LA DEST. TBR “CRUDO DESPUNTADO"
DESTILACION TBP—FIGURAS 2 Y 3—DESTILACION ASTM
- °Cc °F QR DIF. °F oC
TIE 50 122 i 173 78 TIE
| 153 . 108
10°/0 135 275 | 281 138 10°/
» 207 182 ;
30°/0 250 482 ; 463 239 .30%
S 175 160
50°/c 347 657 623 328 50°0
‘ , 203 183 e
70°/c 460 860 L 806 430 70°%0
387 | 280 -
90°/0 675 1247 - 1086 586 90°/o
0 oc

N

1400 _ ',/C::::://,
300 ,cﬁji;:;://

e DEST ASTM ( CALCULADA)
X DEST. TBP

(LAB.)

30 50 70
°/o VOL. DESTILADO

90 100




DIFERENCIA DE TEMPERATURAS TRBP

EXTRAPOLACION DEL PARAMETRO 700 ~ 90°/0{(FIG.N°3)
PARA DETERMINAR DIFERENCIAS DE TEMPERATURA(TBP A
ASTM ) PARA EL CASO DE CRUDO DESFUNTADO.

e e e e e e e e s e = [ — = e —

300 B A

250

” /

i
|
i
|
|
l
|
|
|
|
|
|
1!
/ |
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|

150 /]
100 y.d
50 J/
0 50 100 150 200 250 300 350 400°F

DIFERENCIA DE TEMPERATURAS ASTM




OBTENCION DE TEMPERATURAS DE DEST.- TBP A PARTIR DE LA
DEST. ASTM

DESTILACION ASTM —FIGURAS 2 Y 3 —DESTILACION TBP

""GASOLINA"*’
RENDIMIENTO 14.5°/0

oC oF DIF. DIF °F °C
TIE 5% 131 ‘ 61 16 TIE
- 50 80
10°/o 83 181 143 62 10°/o
. ) . 38 62 o
30°%0 104 219 205 96 3090
‘ ' 27 43 o o
50°%0c 119 246 248 120 50°/o
: ; 25 37 ) ‘ .
700 133 271 = 285 141 70°/o
R _ 31 41
90°%0c 150 302 v 326 163 90°¢°/o
. o . 59 65
-TF_E. 183 3861 ‘ ’ .. 391 199 TFE
»00°C
1
150 | /
/
100
(.
 DEST. TBP(CALCULADA)
0 10 30 50 70 90 100

°/oVOL. DESTILADO
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OBTENCION DE TEMPERATURAS DE DEST. TBP A PARTIR DE LA DEST.

ASTM “TURBOSINA"

RENDIMIENTO 9.0°0
DESTILACION ASTM—FIGURAS 2Y 3 —DESTILACION TBP

°C  °F DIR DIF °F °C
TIE 148 298 | 253 123 TIE
26 o 49 o
10°/0 162 324 302 150 10°/0
21 40 S
30°/0 174 345 342 172 30°%
| - 15 28 o
50°/c 182 360 | . 368 187 50°/0
25 37
70°/0 136 385 405 207 78°0
39 49 ,
90°/c 218 424 - 454 234 90°0
72 81 ,
TFE 258 496 535 279 TFE

ngé¢' - — , ‘ ‘ j, ‘ ,‘:
éso'/ | | | ) /J
%

200 \ P lad

»~ DEST. TBP (CALCULADA)
x DEST ASTM ( LAB.)

el

00
0 10 30 50 70 90 100

°/oVOL. DESTIL ADO
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OBTENCIOM DE TEMPERATURAS DE DEST. TBP A PARTIR DE LA DEST. ASTM

""KEROSINA"®
RENDIMIENTO 10.1°/0
DESTILACION ASTM—FIGURAS 2Y 3—DESTILACION TBP

°C  °F DIF  DIE °F  oC |
TIE 192 378 ' 339 171 TIE
10°/¢ 205 401 384 196 10°/0
g o 20 v 38 ce
- 30°0 216 421 422 217 30°0
' ‘ E 20 S 33 . ‘
- 50°/0 227 441 : o 45% 235 50°¢°o
o 27 ' 39 :
70°/0 242 468 . , 484 257 70°%o
‘ C : 50 60 ’ :
90°0 27C 518 , . ©54 290 90°/o
S . 85 A _ 102 ' '
TFE 317 603 o 656 347 TEE

350°C

. | » : /g
300 ‘

250 , _

e DEST.TBP ( CALCULADA)
X DEST. ASTM ( LAB.)

0 10 30 50 70 30 100
°/o VOL. DESTILADO
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OBTENCION DE TEMPERATURAS DE DEST. TBP A PARTIR DE LA DEST. ASTM
**GASOLEO LIGERO"
RENDIMIENTO 19.4°/6
DESTILACION ASTM —FIGURAS 2 Y 3—DESTILACION TBP

°c °F DIF. DIF °F °C
TIE 235 455 413 212 TIE
: 31 56
< 10°%0 252 486 C o 469 243 100
30°0 271 520 ' ‘ Lo - 527 275 30°/0
: ] o 30 o 47 , R o
. 50°0 288 550 - o ' 574 301 50°0
’ | . Y : 44 ) = T
- 70°%/0 305 581 o ‘ ' ' 618 326 70°¢
‘ ' 43 . 53 ' ' -
90°/0 329 624 : 671 355 90°/o
: . 52 : 56 o '
TFE 358 676 o ‘ _ 727 386 TFE -

400°C ' | - s
350 — ////‘

300
« DEST. TBP ( CALCULADA)
X DEST. ASTM (LAB.)
= .
: /
200 ‘
0 10 30 50 70 90 100

°/oVOL. DESTILADO




CURVAS TBP DE DESTILADOS
CONVERSION DE ESCALAS PARR GRAFICAR SOERE LA CURVA DE CRUDO

~ GASOLINA o TURBOSINA
RENDIMIENTO 14.5 % . . RENDIMIENTO 9.0 %
- ec | o % N R %
16 ( 0 x0.145) = 0  TIE 123 14,5+ (0 x 0.090) = 14.5 -
&2 10 x_o;1455 = 1,45"_ 10% - 150 - 14..5 ' x?'O";Oyso)g_f'é' 15_,4
96 ( 30 x 0,145) = 4.35  30% . 172  14.5 % 0.000) = 17.2

+
=
o

.x‘
+
w
N )
-3

120 (50 x 0.145) =7.25  50% 187  14.5 + ( 50 x 0.090) = 19.0

141 (70 x 0.145) =10.15  70% 207 14.5 + ( 70 x 0.090) = 20.8

163 ( 90 °x 0.145) =13.05  90% 234 . 14.5 + % 0.090) = 22.6
« + X

199 (100 x 0.145) =14.50 | TFE 279  14.5 %X 0.090) = 23.5

9¢

 KEROSINA . cAnOLEO - .
RENDIMIENTO 10.1 % =~ - RENDIMIENTO 19.4 % =

e ' % oc %
171 23.5¢#(° 0 x 0.101)= 23.5  TIE 212  33.6 + ( 0 x 0.194) = 33.60
196 23.5+( 10 X 0.101)= 24.51  10% 243  33.6 + ( 10 x 0.194) = 35.54

217 23.5+( 30 x 0.101)= 26.53  30% 275, 33.6 + ( 30 x 0.194) = 39.42
235 23.5+( 50 x 0.101)= 28,55  50%  30L  33.6 + ( 50 x 0.194) = 43.30
257 23.5+( 70 x 0.101)= 30.57  70% 326  33.6 + ( 70 x 0.194) = 47.18
290 23.5+( 90 x 0.101)= 32,59 ~ 90% 355 33.6 + (90

0.194) = 51.06
347 23.5+(100 x 0.101)= 33,60  TFE 386 33.6 + (100 x 0.194) = 53.00

M OX N oM oM XX
o+ P+ O+ o+
XX X X X X %




CURVAS TBP DEL CRUDO Y SUS DESTILADOS

CRUDO GASOLINA TURBOSINA KEROSINA GASOLEO
TIE 50°C 16°C 123°C 171°C 212°C
10°/0 135 62 150 196 243
30°/0 250 96 172 217 275
50°/0 347 120 187 235 301
70/ 460 141 207 257 326
90°/0 675 163 234 290 355
TFE 199 279 347 386
00°C_ o - .
GASOLINA | TUR, |KER I GASOLEO| | ¢ !
14.5°/p |9.o°/o»10.1° ol 19.40/6 | | / E
600 v | | | . :
1 ' I I »
I .
| |
500 ! || |
1 t I
A | -
400 | I | ' /
|
| | | / //
300 { | l |
|
|
200 ]

3
O
o

Xx TBP

CRUDO

e TBP DESTILADOS

Bt

.—-—_-—-——.< -

1

o \\
I

30

50

°/oVOL. DESTILADO

90

100
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OBTENCION DE TEMPERATURAS DE DEST. EFV A PARTIR DE LA DEST. TBP

“"CRUDO DESPUNTADO"™
DESTILACION TBP—-FIGURAS 4 Y 5—DESTILACION. EFV

°C °F DIR DIF ©°F oC ,
TIE 50 122 : 272 133 TIE
| 153 61
10°/0 135 275 . , 333 167 -10°/o
. 207 138

30°0 250 482 471 244 30%%6

S : 175 : o118 - .
'50°/0 347 657 . 7 .589 309 50°o .
o .. 203 127 ‘ _ -

. 70°/c 460 860 ' . 716 380 70°0

| - 387 192 _ R
90°c 675 1247 908 487 90°06

700°C - o E Ve
. Ooo. : . ' _ /
500 | - /////

1
300 | ,//’:i:::://(//
,477’)‘:’;:::;/’f

200 ——
/’//,:;;?’_ : * DEST. EFV (CALCULADA)
‘ P
— DEST. TBP (LAB.)
)
T 30 50 70 30 100

°/oVOL. DESTILADO
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| amaze

'lLFQ

PARA EL CASO DE CRUDO DESPUNTADO

| EXTRAPOLACION DEL PARAMETRO 70°/0 90°/0 ( FIGURA 5) 1
PARA DETERMINAR DIFERENCIAS DE TEMPERATURA (TBP A EFV)

DIFERENCIA DE TEMPERATURAS TBP

250

300

350

1hzs A |
N : ~|
[
| |
1510 |
| : \
o | |
125 -
| 1
:
e 1
|
|
75 }

i { |

| |
1. ‘
- N . |
251/ |
|
'a
50 100 150 200 400°
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|oBTENCION DE TEMPERATURAS DE DEST. EFV A PARTIR DE LA DEST. ASTM
| | “GASOLINA"
RENDIMIENTO 14.5%
DESTILACION ASTM—FIGURAS 6 Y 7—DESTILACION E FV

°C  °F DIF. | DIF. °F o
TIE 55 131 | 182 83 TIE
. s5p 22 | ‘ |
10 83 181 - 204 96 10°/6
S . 38 22 e
©30°0 104 219 . 226 108 30
27 o e
© 50°6 119~ 246 . 240 116 50°
o SRR 25 S I I o
70°/0 133 271 . 251 122 70°/c
o S 31 o 12 | o
- 90°0 150 302 S 263 128 90°/0
‘ » 59 ‘ 23 Co
'TFE 183 361 . 286 141 TFE
~ 200°C R - [
150
,/_ — '« DEST EFV (CALCULADA)
X DEST ASTM (LAB.
X590 '
o 10 T30 50 70 80 100

°/oVOL. DESTILADO
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TIE

B 10‘/0
.56““10:‘»
5086
70%

*C

148

90°%/0
TFE

162
ff"1~j4'
182
196

218

258

o2v 11
UL T 7
,.3»5'0_ = : : . S

424

298

385

496

“TURBOSINA"

RENDIM|ENTO 90°Io

26 10

39 ' 16

72 R T}

°F
339

360

o 387
2% 11 :

37e

396
427

"iOBTEmlON DE TEMPERA'IURAS DE DEST. EFV A PARTIR DE LA DEST. ASTM

DESTILACION ASTM—FIGURAS 6Y7-—-—DESTILACION EFV
°F  DIF ' DIF

*C
171 TIE

176 0%

1 o,sﬁ. S0/
192 7o¥/o
202 90%/s
219 T:IF-;.E .

200 :c.' .

"EFV  (CALCULADA)
XDESL ASTM

(LAB.)

30

50

*/eVOL. DESTILADO

90 100

1 32 30%' B




OBTENCION DE TEMPERATURAS DE DEST. EFV A PARTIR DE LA DEST. ASTM
"KEROSINA"
RENDIMIENTO 10.1°%60

DESTILACION ASTM—-—FIGURAS Y 7—-—-DEST|LACION EFV

. oC °F DIF - . DIF. °F °C
| TIE 192 378 ‘ 429 221 TIE
o o 23 9
10°/0 205 401 ) _ 438 226 1U°/o
o 20 : 10 o
. 30%0¢ 216 421 v PP 448 231 30°/o.,‘
_ S 200 . 10 S
' 50°/0 227 441 ' 458 237 50°/o"
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JOBTENCION DE TEMPERATURAS DE DEST EFV A PARTIR DE LA DEST ASTM
" GASOLEO LIGERO"
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DETERMINACION DE PESO MOLECULAR
Para déterminar3e1 peso molecular del crudo y de los -
productos se tiene como datos el VABP y la pendiente (obte---
r‘nidos‘pata,construccién del diagrama de fasés),\qué‘se consi-
deran datos suflc;entes para obtener medlante 1la flgura 8 el-
f“factor de correcc16n para obtener el MABP
 Una vez determinado el factbr. se dbtiene'e1:MAB§ res—
tando el factor de correccxén al VABP.
MAEP VABP - factor de. correcczén.‘
COn el dato MBBP se utlliza-la flgura 9, en donde se -
_tlene como ordenada (Y) la gravedad en. grados API y como . abs-
cisa - (x) el MABP. En el centro del gréflco se tienen parém -
tros que nos dan dl:ectamente-el‘peso molecular.
Con éste peso mblecular posteriormente se hara el ba--
lance en moles, tanto de alimeptacién como de productos.
 Anexo se»énéueht#a la tﬁbla de pesds‘moleéulares obté-_

nidos por medio de las figuras antes menciohadas.




GASOLINA

TURBOSINA

KEROSINA
" GASOLEO

- 'RESIDUO

NOTA: Para obtener el peso

50

DETERMINACION DE PESO MOLECULAR

VABP PENDIENTE FI-E. 8 MABP APX
METODO
UOP-375
652  10.06 132»' 520_ 29,66 
244 151 9 235 60.76
v’3éa © 1.25 7 . 361 47.39
450  1.46 7 443 41.06
' 552 1.73 8 544  34.00
| o

15.90

molecular del RESIDUO,

P.M.
FIG. 9

METODO
uoP-375
200
105
145
178
222

270

se supone-

el MABP en base a la experiencia de destilaciones de --

otros‘RESIDUOS.
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DESARROLLO DE CALCULO
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A continuacién se presenta un resumen sobre la informa

cién”requerida-para el desarrollo del balance térmico.
~ INFORMACION EXPERIMENTAL
1.~ Destilacidn TBP del crudo despuntado (destilacién-

técnica).

"[‘2{%‘De#tilaci6n ASTM7dé‘IGSbertés efectuados en la =~ ©

~ destilacién técnica que son: gasolina, turbosina, kerosina y-

'gaSSIeo.

"3.f-PéSO especifico del crudo despuntado y de los pro-

ductos.
Con los datos anteriores, se prepara la siguiente:
INFORMACION AUXILIAR
1.~ Destilacidén TBP del crudo despuntado. Se tomd exac

tamente la destilacidn técnica efectuada en el laboratorio.

2.~ Destilacién TBP de los productos a partir de las -

destilaciones ASTM,Smediante el uso de las figuras 2 y 3.

3.~ Las curvas de destilacién TBP del crudo y de los -

productos se grafican para determinar incongruencias y verifi

car los porcentajes de cada uno de ellos, asi como los trasla
pes existentes.
‘4.~ Destilaciones EFV de los productos a partir de las

destilaciones ASTM, mediante el uso de las figuras 6.y 7.
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5.~ Destilacidnes ASTM y EFV del crudo a partir de la-
TBP mediante las figuras 2 y 3 para pasar a la ASTM y median-
te las figuras 4 y 5 para pasar a la EFV.

6.~ Construccién de los~dia§ramas de fases del crudo -

despuntado y de los productos a partir de las degtilaéiohes -
'.ASTMfijFV. éstos  ‘diagramas de fases'perﬁiten‘detexﬁinax -

‘las temperaturas de la zona de-vapdrizaci6n;"de las“extracéig

nes.latérales y del domo de 1a torré, ya Quenpresentan el % -

vaporizado en funcién de la temperatura y de la presién par--

ciél.

‘k7;- CSléuldeéi peso molecﬁ1ar dellcrudo Y proéﬁcéos‘a
partir de la;gravedéd enfgﬁados_API y el punto medio‘de ebu-;v
1llicién, este Gltimo determinado con el punto de ebullicién -
promedio volumétrico (VABP).

8.~ Fijar la carga (Bls/b) que. servird de base para el
balance térmico y’témando en cuenta los rendimientos de pro--
ductos asi como sﬁs’caracteristicas obtenidas, se elabora una

tabla que presente toda esta informacidn.

DESARROLLO DEL CALCULO
La temperatura en la zona de vaporaciéh debera ser la-
necesaria para vaporizar'tbdos los déstilados.‘Las tempgrétu-v
ras de las extracdiones gerin aquellas en que el prddudﬁb co~-

rrespondiente se encuentre en fase liquida (0%>vaporizad6) YF
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la‘temperatura de1 domp sérd a la cnal toda la gasolina Sé en
éuentre como vapor (1l00% de vaporizacidn).
L331temperaturas,anteriqres’sé‘obtiehen de los diagra-~
mas de faéés.‘deterhin&ndésé‘a ia“présién paréiél de los hi—é 
| drodafbﬁ?és énlcéda‘seéciéhlaé ia-tor:é‘y;ésté séydétéfminéré
 ﬂ medlante las sigu1éﬁtes>eéuac1ones.. | | | | I

- l - Zona de vaporlzac16n'

Moles/hr do destmlados =

P : :
‘ p  T Moles/hr de destllados + Moles/hr de- vapor de agua
2 - Extraccxén de gasoleo ligero,
| pGOL =p. MbleS/hf de réflujo interno .
T Moles/hr de reflujo interno + Moles/hr (gasolina +
turb051na + ker031na) +- Moles/hr de vapor de agua.
3.~ Extracc10n de ker051na.
KER = P Moles/hr de reflujo interno
p T Moles/hr de reflujo interno + Moles/hr (gasolina + -
turb051na) + Moles/hr (vapor de agua y vapor al GOL)
4 - Extracc;on de turbOSLna. ;
PTUR = P Moles/hr de reflujo 1nterno g
T Moles/hr de reflujo interno + Moles/hr de. gasollna- 4
+ Moles/hr (vapor de’ agua. vapor al GOL y vapor a - >
KER) .
5.~ Extraccidn de gasolina:
pGAS.= p Mbles/hr (qasolina + reflujo principal)

T Moles/hr (gasollna + reflujo principal) + Moles/hr—
(vapor de agua, vapor al GOL y vapor a 1a KER).

El reflujo interno en cada seccidn de la torre se cdal-
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cula mediante un balance de calor y de materia en cada plato-~
de extraccidn, empezando por la primera extraccién (GASOLEO -
LIGERO) y posteriormente hacia las secciones superiores de la

torre.

VAPOR ‘DE AGOmM:ENTo .

El:vapor de‘agoﬁahienﬁo; aungue ﬁe“ajusta;pafé géfanﬁi
zar la temperatura‘de.ihflaﬁacién de los pr§dgctoa; sefpuede-'
fija:,una éantiaad de 10 1b/Bl para los_calculos 6,bién in—--
cluir losldatos'reales'de‘opéracién;

“,iO 1b/Bi prodndeﬁ‘la‘Sigﬁiénte vaporizacién
:1% de residuo | |
.5% de desﬁiladoé
4% de kerosina

3% de nafta

BALANCE DE CALOR Y MATERIA
La primera determinacién es de la temperatura de la zo
na de vaporizacién que es la necesariaipara,vaporizar los dqg
tilados que tiene el crudo. Esta temperatura se calcula me~--
diante el diagrama de fases a la prgsién paréial de los hidro
carburos en la zéna de vapori2§c16n.
El.balance térmigo‘totai de la torre simplemente serfa ,

el calor'que_entra igual al calor que sale y estarfa compren-
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dido por:

Calor que entra.- Incluiria el calor de la carga, el -
dél vapor de agua al fondo de la torre y a los agotadores.

Calor qﬁé sale.— El del residuo,- el de las éxtraccio-—

nes de gasbleo ke:os:.na turbos:ma, el de los reflujos :.nterme—»— :
dios, el de la gaso} wa y teflujo pr1nc1.pal el:\.mlnandose una parte )

apreciable del calox allmentado en los condensadores.

vaEl balance total del calorhde la'torreffracclonadora -

es el siguiente:

© CALOR QUE ENTRA - CALOR QUE SALE
Qé = Calor de la carga o Qr = Caior‘deilnesiduo
Qc = Gasolina x Hvpyap, * turbo- Qp = Residuo x B tvap
ina x H + kerosina x. .
sima ® Wovap erosin 9oL = calor gel gasbleo
+ + = GOL x H
HvTvap gasbleo x HvTvap Qgor, 1 Tgor,
nesiduo x Hl ™vap. QKER = Calor de laigerosina
QVl = Vapor dé!agotamlento al - o) = KER X Hl'T
fondo | |
v . Q = Calor de la turbosina
QV1 = Vapor fondo x HvTvap agua
| = TUR x H
Qy, = Vapor de agotamiento al - QTUR . L TTUR
gasbleo. QGAS = Calor de la giasolina

sz = vapqr GOL =x HVTvap.agua
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.= Vapor de agotamiento a la = x :
QV3 vap g - QGAS GASTQS H1. T-acumulador
kerosina .
QCOND= Calor que eliminan log-—-
Q = Vapor KER x Hv : ' condensadores para conden
V3 ‘ ' Tvap agua sar la gasolina, el vapor
. Qu4= Vapor de agotamiento a la ~ de agua y el reflujo.
turbosina.- ' “
Q = Vapor TUR x Hv o o
v4 | Tvap agua Q. .= (gasolina + reflujo)xdH +
: v - vapor agua x4H
Las HV seran las entalpias
TvVap , s
de'IOs Vapores a la temperatu—-QkL = Calor que se‘elimiha en-—-
ra de la zona dg vap_o;1;ac16n. : ' los reflujos laterales.
Las H_ . serdn las efitalpias Q = Ref. lat. ligero x4H .
de los 1iquidos a la tempera- SO
: o _ N ¢ = Ref.lat pesado x4H.
tura de la zona de vaporiza-- RbP -
. &
ciodn. : -
Las H _ serdn las de los liqui-—- .
Las Hv serdn las en-— 1T '

Tvap agua dos a la temperatura de extrac--

talpias de los vapores a la--

_ | cidn.
temperatura del vapor de agua. ‘ . ,
- B GASTQS = Es la gasolina que se - :
t : + . ' .
Calor que en ra=Qc * QVl + QVZ " manda a tanques. :
Q + Q ’
v3 v4 Calor que sale = + +
< QR QGOL +QKER
+
pur QGAS+QCOND
+ Q +Q '
RLL RLP.

Este balance corresponderia al total de la torre, peroc para-

evaluar el comportamiento operacional es necesario efectuar el -
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balance seccidn por seccitn.

Se inicio por la parte correspondiente a la zona de va-

porizacidn:

Calor que entra a la torre, Qs Calor que sale de la torre;QR:

- Gasolina x Hv -
o : Tvap .

... Turbosina x Hv
C " Tvap

"Kerosina v - Rééiduo X
, ina x H Tvap - S Hi'Tvap
Gasoleo x HvTvap

Residuo x H

1 Tvap
Vapq;ifondo x'H,TVaP agua
La diferencia seria la cantidad de calor que subirfa -

al primer plato de extraccién, que se denominari: Qrxr(1)
xr(1) = o -
c ™ %R

Esta_cantidad de calor sirve de bése'para efecﬁuar el-
) balanaé de calor en el piimer plato de'extracéién. Este balan
ce permite calcular el refiujo interno y 13 temperﬁtura del -
plato. | |

Para efectuar el balance, se tiene que recurrir al mé-
todo de ehsayo y error (tanteo) y que geheralmente en el se--

gundo tanteo se obtiene el dato correcto.
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Primero se supone una temperatura de extracciéh. Con -

esta temperatura se calculan las cantidades de calor de los -~

componentes que salen del plato, tanto en fase liquida (el —-

producto que se va a extraer) como en fase vapor (los otros -

- destilados) y el vapor de agua. La'diférencia de calor: la -—-

que 1llega al plato QEXT(ij_menos la que se calculd en este pa -

so o sea la que sale del plato es el calor que‘elimina el re-

’flujo interno QRi‘

Tabulando lo expuesto anteriormente, se tiene:

 PLATO GASOLEO

calor que entra al plato:
Yxr(r) = % "%

NOTA.- A este calor se le resta
el calor que elimina el-
reflujo lateral pesado, -

o0 mis bien, se considera

que es calor que sale —--

calor que sale del platot

'Gas61eo x Hl'T

GOL

Gasolina x HV
T

GOL:
"Turbosina x Hv

TeoL
Kerosina x Hv o

GOL

Vapor agua X Hv

del plato TGOL
Las Hv T son de vapor a la temperatura del plato de gasdleo
GOL .
y las H . son de liquido a la misma temperatura.
GOL

La diferencia entre el calor que entra al plato y el -
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que sale es el calor que éliminaré el reflujo interno QRi.,La
cantidad dé reflﬁjo interno se obtiene dividieﬁdo QRi entre -
la diferencia de entalpias del géséied liquido a una tempera-
turavde;TGoL — 18°F (18°Fhes por pérdidas) y e1 gas61e6 vapor
-axla.te@péfétura.dgl'plato.;Esta caﬁtidad.dbteniaa‘sirve pa;a ;’
caléula:vla presién_parciél de ios hia;océrbﬁros y"con:ésta'—b‘
presidn se 16caliza la tgmperatura axo%'deIVonrizaéién én el
diagraﬁavde»faées del gasbleé.‘
Cuandb,la_ﬁemperétura supuesta originalmente:coincidé-'

con la obtenida'finalmente en el]diagra@a de fases se terming
ra él baiaﬁce'en esta zona dé la tbt:é;

| NOTA.-.El_procedimiénto realiéado fué el siguiente? sév
supone una presidn parcial‘y con el 0% de vaporizacién en el-.
diagrama de fases se obtiene una temperatura y:con esta se ha
cen 1osrcélculos y cuando coincide la presibn parcial calcula
da con la supuesta el balance se tefmina en esta zona.

. Hasta esta seccidn de la torre, se tiene el siguiente-
balénce de calor: |
Calor que entra a la torre: Calor que sale de la torre:
Qc = Productos m&s vapor fondo QR = Del residuo mis del ga-

mis vapor al agotador GOL : sbleo a Teor, = 18°F

La diferencia de las dos cantidades. es la cantidad de

calor que asciende en la torre a partir de la primera extrac-




cibn.

Si no hay reflujo lateral entre la primera y la segun-
da extraccidn, entonées la diferencia anterior es la cantidad
de ca101 que pasaria al 51gu1ente plato de extracclon QEXT(Z)

| Si existe un reflu;o o] dos reflujos 1aterales, enton——
ces gl calor.queientraré al plato de la‘sggunda extracCLOn se
ria la diferendia del anteriérﬁénte calcﬁlado_ﬁeﬁés e1 ca1Qr—’

que elimina el o los reflujos laterales, entonces el balance-

seria:

Calor que entra a 1a“torre: - Calor .que sale de la'tdfre:"
Q, = calor de la carga % =‘célor’dé1‘reSidud

Q1 =‘Vapor.al fopdo, 'QGOL]= CaLo: del gaspleo

sz = Vapor de agotamiento al GOL - QRLL= Calor del.ref lat .—m

llg.
QRLP= calor del ref.lat.--
. pes.

La diferencia entre los dosAes‘QEXT(z).que seria el ca
lor que entraria al plato de la segunda extraqcién enrel,cual
se efectﬁéréjel siguiente balance Que‘se reélizar& en forma -
anéloéa a la descrita para la primera éxtraccién y asi sucesi
vamente para todas las extracciones laterales.

En el caso de existir retorno de un agotador abajo de-
la extraccidn que se considere, deberd tomarse en cuenta el -

contenido‘de calor del vapor de agotamiento que se alimente -
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ya que es una entrada de calor adicional hacié la siguiente -
extraccidn.

Después de la (ltima extfaccién lateral la diferencia-
de calor en dicho plato seria la que ascenderfia a la‘parté'qg‘
,perzor.de_la to;re Qa°m9.

Con esta cantidad de calor se efectfia el balance,dei -

‘plato superior con el cual se obtiéne-ei“reflujo al.dbmpg la—
temperatura del domo y el tamafio de los condensadores.

El‘balance_éerﬁ:

- Calor que entra al plato:. -':'Calor quéﬁsale delvpla#o:
Qs omo L ) GAS >G§s?l;p§stx HY_,'domo &

' vapor de agua x HV

PO B e - . T, domo

La diferencia ser& el calor que debe eliminar el reflu
jo superior. La cantidad de reflujo superior se obtiene:divi-
diendo esta Cantidad entre la diferencia de'Entalpiés de la -
gaéolina. uha en fase vapor a la temperatura del domo y la -~
otra como 1IQuido a la temperatura del‘acumulador de gasolina.
Con esta cantidad de réflujo se calcula la presibn parcialvde
la gasolina y en el diagrama de fases de la gasolina se com--
prueba si la temperatura;supuesta coincide con la obtenida en
la gr&fica a la presién parcial obtenida para 100% de‘vapori-

zacidébn; si no coincide, se hace un nuevo célculo.
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TAMANO DE LOS CONDENSADORES
El tamafio de los condensadores estaria dado tomando en
cuenta el calor que tendrian que eliminar. Esto es:

' Qeonp = (gasolina + reflujo) xAH + total vapor de agua x AH.

Las AH se obtendrén tomando primero la entalpia en fa- -

se vapor a la temperatura del ‘domo menos la entalpia como lf~-

quido a '],é. temperatura del acumulador.

‘De esta manera gquedard concluido el balance térmico de . |

la torre quedando establecidas las temperaturas y reflujos ne

cesarios.
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DATOS DE CALCULO - ' R .*4;if
.Consiaerando '70000 Bls/D de cargé' a»la planta Yy habiendo un des
punta de 6000 Bls/D. la carga a la torre prlncipal es de 64000~ .‘.‘
'  81s/D. | | | »
% Vol Bls/D P ..e. °API ".P.M. l‘bs/Br Moles‘.‘

CRUDO DESPUNTADO 100 0 64000 1 .l878v 29.66 200 818998 4095--— L

. GASOLINA 14.5 9280 0.736 60.76 105 sosd8 9i8
TURBOSINA 9.0 5760 0.791 47.39 145 66406 458
»xnxosxna : 10.1 6464 0.820 41.06 178 77254 434

’*jGASOLEo LIGERO 10, 4 12416 0.855 34.00 222 154724 697 |

‘RESTEUO a. 0 30080 0.960 15.90 270 420879 1559

VAPOR DE AGUA

AL FONDO : | 12533 696

AL GASOLEO LIGERO : 5173 287
A LA KEROSINA | | , 2693 150
A LA TURBOSINA - 2400 133

Se consideran 10 1lb/Bl de vapor con respecto a productos, que--

es la relacidn recomendable.

FACTORES DE CONVERSION.
Para ‘pasﬁr de Bls/D a lbs/Hr | 1
159 its/Bl x Dia/24 Hr x 22 1b/Kg = 14.575 its.m?a.lb/Bl.Hr.K'g. ‘
El factor se multiplica por Bls/D y por el p.e.para obtener _—

lbs/ Hr.
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Para obtener 1as 1bs/Hr del vapor. se mult:.pl:.ca los Bls/D ———

por 10 Yy dividiendo entre 24 Hr/D.
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Los datos para realizar el célculo se obtuv;eron consi-
derando una carga de 70,000 Bls/D y adem&s los rendimlentos y- .
propiedades de los productos reportados en la destilacibn téc-
nica.' |

Se tomaré como mode1§ para el c&lculo la torre princl--,

pal de la planta prlmarla # 2 de 1a reflnerla, (Verffigura 11)

BALANCE TERMICC

Tempefétura de'léjzona de vaporizacién: .
;De acuerdo con la oéerac16n actual se cons;dera una pre
siéﬁ‘”itotal en 1a zona de.vaporizacién de 1.1 Kg/cm , equlva—"
 1ente a 27 ps;a (en Azcapotzalco 590 mm Hg), con la cual se db‘

tiene la_preslén parcial | de los hldrocarburps::

p = 27 x 248 + 458 + 434 + 697
948 + 458 + 434 + 697 + 696

= 21.19. psia

Con esta presién parcial y tomando como.base los rendi-
'mientosude destilados qﬁe es del 53%, es nécesafio que para ag
mentar el reflujo interno y mejorar el fraccionamiento:se rqu-
miende destilar un 5% del rééiduo (OVER-FLASH), o sea, que el-.
destiladé aumentara al 55.35%. | | |

Con el 55.35% vaporizado y la presién parcial de 21.19-
psia eh el diagrama de fases del crudo despun;ado corresponde-

una temperatura de 660°F (349°C).

BALANCE DE CALOR DE LA TORRE.~ CALOR HACIA EL GASOLEO -
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- LIGERO.

Calor que entra a la torre: Calor que sale de la torre.

GASOLINA = 99548 x 507 = 50. 47x10°

_ Ll RESIDUO= 420879x330-138 89
. TURBOSINA = 66406 x 488 = 32.41x10° S % 106
. KEROSINA = 77254 x 480 = 37.08x10°
" GASOLEO —154724 x 471 ;‘?2.88x105“"

Residuo‘vap-= o. 05x420879x435 = 9.15 x 108

Residuo lig = 0.85x420879x437 = 138.74 x L0°

Vapor fondo = = 18.00.x 10°

12533 x 1436

ERSA S

358.73 g,los.

i

' romn
‘piferencia ;,358 7374 138.89 = 219. 84x-106 BIU/HE.
bLas‘entalplas de los productos se obtlenen de la flgu- |

ra 10 con la temperatura Y grados API. dependiendo en 1a fase

en que se encuentren ya sea vapor (o) llquldo. A estas ental---

pias se les hace una correccién para los diferentes K de los-~

productos, como se indica en el cuadro supérior-déredho de la
figura 10. La entalpi#'dél residqo que éale ge obtuvo a 305F;
menos, que es la pérdida que sufre alAsglirrde la torre.
Gasolina K = 12.14; Turbosina-ﬁ.=vll.84. Kérosina K =
11.79, GasSleo K = 11.71 y Residuo K = 10.88. |
Laé entalpias de vapor de agua se obtienen de tablas -
de vapor. | |

Temperatura del plato de extraccibn de gasoleo ligero:

Como se habia mencionado anteriormente para este célcu




69

lo se utlliza el metodo de ensayb y error (tanteo), dando un-
valor arbitrarlo a la preslon parclal A4 verlflcandolo al fi--
nal del procedlmlento.

Suponlendo una pres;on parc1a1 dé 11 psza. y con el pa
rametr§ de 0% vaporizado, en el dlagrama de fases del gasoleo :h i
se obtlene una temperatura de 530°F (277°c). 51 se considera-]  ﬁ
'; que el calor del RLP (reflujo lateral pesado) para el cual sé 

tlene un flujo de 5000 Bls/D equzvale a 62673 lb/Hr (p e. = =

0 860) y que se extrde entre 1os platos 12 y 13 y se retorna-
en el plato de extracczon del gasoleo que es el plato 15 El~
RLP 1ntercamb1ara calor de 545°F a- 158°F (de 285°c a 70°c). -

BALANCE DE CALOR. CALOR EN EL PLAEO DE GASOLEO LIGERO

Calor que llega al plato. Calor que §ale del,platqg

De la zona de vaporizacidén de la GAS, = 99548x421=41.91x10°,

torre = 219.84, menos el calor - TUBE_V ?66406x408=27;09x106, o

gue intercambia el RLP, Q= mdH KER, = 77254x403=31.13x 10°

62673x237?l4.85x106‘BTU/Hr. ‘GoLl =154724x303=46;88xv106
TOTAL = 204.99 x 106 BTU/Hr Vapor al fondo=12533x1300=16.29 x
3
10

TOTAL = 163.30 x 105 o
Diferencia = 204.99 - 163.30 = 41.69x106 BTU/Hrz

. 3 Q
¢ £T  cvwece— d = . -

. Las entalpias corresponden al gasSleo ligero y se obtienen: '
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Hvap a la temperatura del plato y H

11q a 10°F_menos que la --

temperatura del plato.

AH = 395 - 295 = 100 'BTU/1b
. . 6 . -
41.69x10° BTU/Hr
RE =
FLUJO INTERNO 100 BTU/1b

41;52&19.;1h£ﬂn__
222 1h/rb mol. -

41.69x10% 1b/Hr

.REELUUO”INTERNO‘

,H

1878_1b.m01/nr_[”
En 1a torre se produce una caida de presién en cada -—
corte por el-aligeramlento de 1os productos.~esta caida de —

pres;én se ha comprdbado en la Qperac16n de la planta que .co-

rrdsponde al. 2 psia en cada corte 11qu1do (salida lateral) v

- en el domo es de 0 9 psxa.‘

: Vérificando la presi&n supueata.'

= (27 - 1;2) — _ 1878 - = 10.98 psia
1878 + 948 + 458 + 434 + 696 :

v COnﬁra 11 psia que se habfa supuesto, el tanteo es sa-
tisfactorio. por lo tanto la temperatura del plato de gaséleo
iigero es dé 530°F (277°C).

Ahora se efectuars el bﬁlance total de calor en la to-
rre ﬁasté esta seécién,vinciuyéhdo= retorn6 del‘aéotador de -
GOL (plato 18). el RLL (reflujq lateral ligero)- que se extraé-
entre los platoé 21l y 22 y se retorna en el de extraccién de—
Xerosina que es el plato 24, para el cual se tiene un flujo -
de 6252 Bls/D que equivale a 75176‘1b/Hr (p.e. =46,825). El -

- RLL intercambia calor de 464°F a 122°F (de 240°C a 50°C).
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BALANCE DE CALOR DE LA TORRE.~ CALOR HACIA LA KEROSINA.

Calor que entra en la torre:

Q carga : '=340.73 x 10°
~ vapor al fondo = 12533 x 1436 = 18.00 x 10°
.anQg al{GOL', $; 5173;k 1436 ='f;4§.x 10§ |
o pomaL  =366.16 x 108

- calor que sale de la forre:

RESIDUO 420879 x 330 = 138.89 x 106
iGSdeEo = 154724 x 287'= 44.41 x 10%
#Lé = 62673 x - 237 = 14;35 x 1b§j
RIL = 75176 x 205 =7"15:41 x 106
B TOTAL = 213;56-x‘106”

 Diferencia = 366.16 - 213.56 = 152.60x10°

. BTU/Hr.

Los productos 1iquid03:al salir de la torre se toman a
la temperétura.del platq de extraccién;»pero como se toma en- _
:cuenta el agotador, el producto sufre una caida de. temperatu~'
ra de 18°F aproxlmadamente, asi entonces 1as entalpias de los

productos 1atera1es Se toman a la temperatura del‘plato'menos

18°F.

ngperatura del plato de extraccién de kerosina:
Se sigﬁe el n&smo'procedimiento que se aplicd para el-
gasdleo ligero.

Suponiendo una presién de 15.5 psia y con el pardmetro
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de 0% vaporizado, en el diagrama de fases de la kerqéina se -

obtiene una temperatura de 450°F (232°C).

BALANCE DE CALOR.~ CALOR EN EL PLATO DE KEROSINA,
Calor,qﬁe.l;egaallplaté: .'.' Calor que sale del plato-
Deiéalahgégae 1afgd;:é}'»ea50L1uA = 99548 x 370—36.93 x 106
o= 152;66vx 1o6§¢ﬁ/ﬁrﬁ5 TURBOSINAV ‘66406 X 357-23 71 % 106 |
s o —KEROSINAL‘“ 77254 x 254-19 62 x 106 -
L - ‘{7> Vapor ~(12533-5173)x1262.=22 34 x 10

TomAL = 102. 50 x 1o6

‘Diferencia = 152:60”- 102.50 = 50.1‘65:1.06 BTﬂ/Hr.

| .
‘:REFLUUO INTERNO = 5° . 10x10 BTU/Hr'— 459633 lb/Hr.
_ 109 amu/rb

REFLUJO INTERNO = 239633 1b/Hr _ 5585 1phmol/Hr
o 178 1b/lbmol :

Verificando la presibn supuesta:

= (27 - 2.4) 2582 = 12.8 psia
2582 + 948 + 458 + €96 + 287

Contra 15 5 psia que se habia supuesto,‘se procede a -
efectuar un nuevo cilculo.

‘Suponiendo una presién de 13 psia y con el parémetro -
de 0% vapbrizado, en el diag:ama‘dé fases de la kbfosina se -

obtiene una temperatura de 437°F (225°C).
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BALANCE DE CALOR.- CALOR EN EL PLATO DE KEROSINA.
calor que'ilega al plato: Calor que sale del plato: L
Del balance de la torre: GASQLINA = 99548x364=36. 24 x 108

I'Q 152. 60x106 BTU/Hr - TURBOSTNA, 66406x351-—23 31 x 10°

KEROSINA-_L 77254x244=18 85 x 10° &

Vapor—(12533+5173)x1259—22 29 x 10

; 'I‘OTAL = 100.69 x 105
Diferencia = 152.60 - 100 69 = 51.91x106 BTU/Hr
'AH Hv azrer "Hl 427°F = 348 - 238 = 110 BTU/1lb -
| 6 -
P 51, 91x10 BTU/Hr
INTERNO =
REFL-UJO mTERN . 110 BTU/lb \_

= 471909 1b/Hr.

SR . _ 471909 1b/Hr _ | v
REFLUJO  INTERNO 178 1b/1bmol 2651 lbmol/Hrr

Veriflcando la presidn supuesta:

- (27 - 2651 _ :
(27 = 2.4) 88T+ ods + a58 + 696 + 287  [o-24 psia

Contra 13 psia que habia supuésto, el tanteo es sétis—‘
factorio, por lo tanto la temperatura del plato de kerosina -
es de 437°F (225°C). | )

Ahora se efectuari el balance total de calor en la to-
rre hasta esta seccidn, incluyendo: el retorno del agotador -

de kerosina (plate 27).

BALANCE DE CALOR DE LA TORRE.~ CALOR HACIA LA TURBOSI- ,

NA.

o




74

Calor que entra a la ¥orre:
Q carga = 340.73 x 10°
Vapor al fondo = 12533x1436 = 18.00 x 10°

Vapor al GOL

il
1i

5173x1436 = 7.43 x 109

-‘Vaﬁor‘aﬁla_RER'

-l

2693x1436 =_3.87 x 10
. TOTAL  =370.03 x 105
calor que sale de la torre:

RESIDUO 420879 x 330 = 138.89 x 10

GASOLEO = 154724 x 287 = 44.41 x 10%

 KEROSTNA = 77254 x 234 = 18.08 x 108
RLP = 62673 x 237 = 14.85 x 10°
RLL = 75176 x 205 = _15.41 x 10%

TOTAL = 231.64 x 10°

\

Diferencia = 370.03 - 231.64 = 138.39x10° BTU/HC.

‘Temgeraturé dél plato de extracéiéh‘de turbosina:
Nuevamnente se apliéa el método de tanteo. |

Suponiendo,qna_presién de,L5,3 psia y con el parametro
de 0% vaporizado; en el diagrama de fases de la‘ﬁurbosina se-

obtiene una temperatura de 360°F (182°C).

BALANCE DE CALOR.~ CALOR EN EL PLATO DE TURBOSINA.
Calor que llega al plato: - Calor que sale del plato:
Del balance de la torre: GASOLINA, = 99548x320=31.86 x 10°

Q = 138.39x10° BIU/Hr  TURBOSINAy= 66406x195=12,95 x 10°.
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Vapor=(12533+5173+2693)x1220=24.87 x 10°

TOTAL = 69.68 x 10°

Diferencia = 138.39 - 69.68 = 68.71x10® BTU/Hr.

4H = H

- H
- v 360°F 1 350°F

= 310 - 190 = 120 BTU/1b.

REFLUJO INTERNO = $8:71x10° BTU/HX _ 5so583 1h/mr.

120 BTU/lb

REFLUJO INTERNO = 2512583 1b/Hr _ 3949 j3pmol/Hr.

Verific

p = (27 -

145 1b/1bmol
ando la presidn supueéta.

3.6) 3949
3949 + 948 + 696 + 257 + 150

= 15.32 paia.

Contra 15.3 psia que se habia supuesto, es'satiS£acto—

rio, por lo tanto la temperatura del plato de ﬁurboéina es de

360°F (

182°C).

hasta e

Nuevamente se efectuar& el balance total de la torre -

sta seccibn, con objeto de conocer el calor que llega-

al domo, donde se extraer& la gasolina en fase vapor.

BALANCE DE CALOR DE LA 'FORRE. CALOR HACIA LA GASOLINA.

Calor que entra a la torre:

Q carga
Vapor a
Vapor a

Vapor a

= 340.73 x 10°

1 fondo = 12533 x 1436 = 18.00 x 106
1 GOL = 5173 x 1436 = 7.43 x 10°
la KER = 2693 x 1436 = 3.87 x 10°

TOTAL = 370.03 x 106
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Calor que sale de ia torre:

RESIDUO = 420879 x 330 = 138.89 x 10°
GASOLEO = 154724 x 287 = .44.41 x 10°

KEROSINA = 77254 x 234 = 18.08 x 105
TURBOSINA =66406 x 185 = 12.29 x 10°

RLP = 62673 x 237

14.85 x 10°

RLL, 75176 x 205 = _15.41 x 10°

TOTAL = 243.93 x.10°
Diferencia = 370;03 - 243.93 = 126.10 x 10° BTU/Hr.
Como se observé el vapbr dél agqta&or de turbosina no-
entra en el balance debido a que no entra en la torre, sino -

va directamente a los vapores de destilados de la gasolina.

‘Temperatura del domo de extraccibdn de gasolina:

Nuevamente se aplica el método de tanteo, suponiendo -
una presién de 17.4 psia y con el parlmetro de 1l00% vaporiza-
do, en el diagrama de fases de la gasolina se obtiene una tem

peratura de 310°F (l54°C).

BALANCE DE CALOR.~ CALOR EN EL DOMO DE LA TORRE,
Calor que llega al plato: (ULTIMO) Calor que sale del plato:
Del balance de la torre: GASOLINA,, = 99548x295 = 29.37x106

Q = 126.10x10° BTU/Hr.Vapor={12533+5173+2693)x1197 = 24.42x10°
TOTAL = 53.79x10°

Diferencia = 126.10 - 53.79 = 72.31x10% pru/mr.
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AH = HV 310 °F ~ Hl 111°F = 295 - 55 = 240 BTU/lb.

Esto es, debido a que la gasolina llega al acumulador -
a 111°F (44°C), por eso se toma la entalpia liquido a esa tem-
peratura.

-'6;’

. REFLUJO INTERNO = L2 ‘
EFLOTO. INTERNC 240 BTU/1b

= 301292 1b/Hr.

i o 301292 1b/Hr _ .o-0 1 ,
REFLUTO INTERNO = Fezfods0EE = 2869 lbmol/Hr.

Verificando la presién supuesta:

= (27 - 4.5) 2869 + 948

- = 17.35 psia
2869 + 948 + 696 + 287 + 150 _

'Contra_l7;4upsia‘que se habia‘supuesto, es satisfacto--

- rio, por lo tanto la temperatura del domo es de 310°F (1l54°C).

CAPACIDAD DE LOS CONDENSADORES.

Los condensadores trabajarén con los siguientes vapores
Gasolina producto ............ cecsscsnstesccasa. 99548 lb/Hr.
Gasolina reflujo eeeeeeeeescaen- cetesesaceeaa.. 301292 1b/Hr.
‘Vapor al fondo, al GOL, a la KER.12533+5173+2693= 20399 1b/Hr.
Vapor a 1la TUR..esceeeven ;..,.........,Q.,;.....v. 2400 lb/Hr.

Como se habia prévisto se enfriar&n hasta 11L°F (44°C),
temperatura que llegan al acumulador de gasolina, por lo tanto
las AH entre vapor y liquido serfin: |

AH o ine ™ By g100p “Hy 4150p = 295 - 55 = 240 BTU/Lb.

4H =H

- = - = 02 BTU b.
Vapor v 310°F Hl 111°Fr 1197 95 11 /1

i
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By hor = By 37305 = By jppep = 1226 - 95 = 1131 BTU/Lb.

calor eliminado por los condensadores:

23.89x10° BYU/HL.

]

Gasolina producto ..... = 99548 x 240
Gasolina reflujo ...... =301292 x 240 = 72.31x10°® BTU/Hr.

Vapor al fondo,GOL, KER.= 20399 x 1102= 22.48x10° pru/mr.

Vapor a la TUR..s...... = 24dq_x 1131= 2.713106‘3T043r. B
e N TOTAL= 121.39xlb6‘BTU/Hr.

‘Capacidad de los condensadores es 121.39x106 BTU/ﬁ:. -

incluyendo'el vapdrbdei‘agotador-de turbosiga. |

| ' COnbelfobjéto de comprobai'si el balahce térmico es qg

rrédto. éé efeétﬁara ei balén¢e total ée 1aft§£re.con 1os da—'

‘tbé.dbtenidos, | |

- Se £iene qué la Agasoiiﬁa préducto sale a 111°F (44°C),-

junto con el agua del vapor de los agotadores de fondo, GOL,-

KER.
' 6
=4 = - BT -
Qeasoli 99548 x 55 5_48x10 U/Hr
Q = 20399 x 95 = 1.94x10° BTU/Hr.
Agua

Como el vapor del agotador de turbosiﬁa no entra a la-
torre no se tomard en cuenta en el balance, por lo tanto en -
el balance total se resta el calor del vapor’del agotador de-~
turbosina al calor de los condensadores y quedar& asi:
Condensadores - Vapor a la TUR.. = 121.39—2.71 = 118.68x106‘-

BTU/Hr,




BALANCE TOTAL DE LA TORRE.

- Calor que entra a la torre: Calor que sale de la  torre:
GASOLINA......Q....;...‘ 50.47 x1106 BTU/Hr.‘ RESIDUO...;a  138.89 x‘lo6 BTU/Hr.
,TURBOSINA....}......... 32.41 x 10% BrU/Hr. GASOLEO..... 44.41 x 10§’Bmuznr.
'rERQSINA,Q............. '37.08 x:lOG_BmU r. KEkosxﬁA.,.. . 18.08-# loé?BTv/Hr.

. iGASOLEO ,.,;,..;;,..;; 72.88 x 10° Bru/Er. TURBOSINA. . . 12.29 x 10° BTU/Hr.

.'geéiduo'vapqr“,....,... 9.15 x,lOs‘BTU/Hr.‘ GASOLINA.... 5.48 x‘10§ BTU/Hr .

| Résiauo ‘i::quiaci...... . 138.74 xldaBTU/_I'{r. “nx.p......... 14.85 x 10° m?u/nr.

Vapor al fondo....... 18.00Ax'106 BTU/H£. RLL;.,...;..‘ 15.41 #~166 BTU/Hr. |

Vapor al Gor. 7.43 x“;o-" mu/nr CONDENSADCRES 118.68 x 1b§ BTU/HE . ©
VVaPOr a la KER | . 3.87 xvlds;siu/ar. Aéua.;...... 1.94 x 106.BTU/Hr.

TOTAL «eevvuveaeas  370.03 x lOG‘BTU/Hr. TOTAL..... 370.03 x 10° BTU/HE .

Como se puede observar el balance calculado es ADIABATICO, ya que =

no se considerardn pérdidas en la torre.
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Es de gran importancia en cualquier planta tener espe-
cificadas las condiciones de operacibn, para las cuales se ob
tendrd un mejor rendimiento de cada uno de los equipos que se
tengan en funcionamiento.

En este caso particulair, en el cual se realizb una ca-
ractetizacibn térmica, para una torre de¢destilaci§n, permi;i"
?a_qge en‘base allos’céicdlos réa1izados se pueda‘obﬁeneh;b
1) Una idea acerca del buen funcionamiento dg‘la torre de des

tiléciﬁn.

2)VLas condiciones de éperacién de la toﬁré de destilacibn.

3) En base a estas condiciones cudl es la cantidéd'dé produc-
tos que se desea obtenef y asi mismo la‘alimentaéién que -
se requiere. |

La destilacibn Hempel indica en forma aproximada la --
composiciébn del crudo, por io tanto puede servir de referen--
cia para fijar las extracciones de los productos.

El vapor de arrastre y la temperatura de la zona de va
porizaciébn estd&n intimamente relacionados. para nnvmismo cru-
do, si se aumenta el vapor de arrastre se abate 1é'presi6n -
parcialy pdr lo tanto se requiere menor temperatura de la carga.

Un aumento de extraccibn de cualquier producto pﬁovo-—
ca una disminucidn de reflujo ipterno ocasionando un ahmento— )

de temperatura en la seccibfn inferior de la extraccibn (esto-
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se conoce como falta de“tebtificaciéﬁ).

Los reflujos laterales intermedios ayudan a desconges-
tionar la torre ya que en forma parcial sustituyen al reflujo
interno, como intercambian calor, retornagfa la torre mds - -
4frio§ por ioptanto:se requiere una cantidad menor de reflujo-
interno paré ﬁentenef el eqﬁilibrio tétmiéo.

| :Dependiendé de la Capacidad»de los‘calentadorés‘de cng
ga y de los condensadores dei domo, se debera relaciﬁnar la -
temperatura de alimentacibn a la fdrrg y la canﬁidad de vapor
»de arrastre. - |

Para el‘caso parﬁicular de la planta primaria # 2 de -
la refineria "18_de.ﬁarzo“, se considera pertinente aumentar-
al maximo al despunte péxa disminuir el contenido de gasolina
en la carga a la toﬁre fraccionadora y asi poder descongestio
nar la parte superior de la torre, que como se ve en esta ca-
carterizacibn t€rmica, en la seccibn de la extraccibn de tur-
bosina es -donde se requiere la mayor cantidad de reflujo in--
terno, el cual practicamente es proporcionado nor el reflujo-
principal que guarda una relacitn con el destilado de 3.03.

De acuerdo con el intercambio de :calor de productos y-
reflujos intermedios contra el crudo de carga a las torres de
despunte, para increméntar la temperatura de la caréa se con-

sidera pertinente operar la torre principal con el minimo de-
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vapor de arrastre y lé‘méxima témperatura en la zona de vaéo—
rizacién, de esta manera se bodré incrementar el reflujo in--.
termedio pesado para mantener el eqﬂilibrio térmico. El resi-
,duo.él aumentar su temperatura y el reflujo intermediopesado.
al ;ncrementar su flujo proporclonarén mayor cantldad de ca--—
lor al crudo de carga con lo cual se: aumentaré el despunte.

Las llmltac1ones para este procedlmlento serian:

a).- La capac1dad termlca de 1os calentadores.
b).~ La:capacidad hidréulica de la ﬁorre, o sea, evitar la --
| 1nundac16n por exceso de recirculacién del reflujo tnter
medlo pesado.

,Los diagramas de fases y la estimacidn de los trasla-— 
pes jﬁnto con la éarécterizacién térmica dan una idea cla--~-.
ra sobre el efecto de.las diferentes variables de destilacién.
Las grificas y los c8lculos efectuados permiten interprgtar -
los cambios que se obtendrian en las condiciones de opefacién.
en la calidad de los productos y en lés rendimientos al efec-
tuar algin cambio sobre las variables.

El presente trabajo tiene como finalidad el de unifi--
car los criterios en la operacién de €sta planta y al mismo -
tiempo obtener nuevas ideas del persohal técnico en general -

que ayuden a optimizar la operacién de destilacidén de ésta ~-

planta.
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Equillbrlﬁm Flash Vaporization Correlations for Petroleum Fractions
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CALCULATION OF UOP CHARACTERIZATION FAC!'bR (375-59)
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