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INTRODUCCION

Al estar efectuando mi Prietica Profesional en la Refineria de
Atzeapotzaleo, a la vez que en el Laboratorio de Petrdleos de la
Seeretaria de la Economia Nacional, mi interés se concentrs en el
proceso de Destilacion de los erndos. Bl fraccionamiento de los
erudos puede considerarse como uno de los procesos bisicos efec-
tuados en las Refinerias,

Bl interés que tuve al escoger el tema de Destilacion para es-
ta Tesis fué el ver la enorme influencia que tiene el Laboratorio
Quimico en el proceso la poca importancia que se le da en nues-
tras Refinerias. Ll Laboratorio ha tenido, por ohjeto, hasta ahora,
el examinar los petrdleos crudos v sus productos en sus caracte
risticas fisico-quimicas, observar sus diferentes constantes y efec-
tuar determinaciones rutinarvias para comparacién de productos
producidos con productos que se desean obtener. Pero se ha pasa-
do por alto uno de sus principales objetos: el de servir de guia al
Jefe de Operacion para regular el funcionamiento de la Planta;

para que con un crudo que le dan para destilar obtenga productos
determinados y rendimientos aceptables.

Y este papel del Laboratorio es el fundamental porque prevee,
para no tener que remediar después productos que no se desean,
pero que resultaron al operar la Planta de un modo rutinarvio. Fs-
tos productos son los que después van a aumentar el costo de los
procesos, debido a que tendrin que volverse a destilar o mezelar
con materiales adeenados para poder salir al mercado. Creo que
éste es un papel muy valioso del Laboratorio, pero también es ne-
cesario que se sepan relacionar los resultados obtenidos en &l con
el método con el cual se va a trabajar en la industria.

Este fué mi objeto al abordar el tema: tratar de relacionar los
datos de Laboratorio con el funcionamiento de la Planta de Des-
tilacion.

El tema no es nada nuevo ni el método original. Numerosas son



las obras que estudian este proeeso y varios son los métodos de
trabajo que se siguen en los cdlculos. El estudio que he tratado
hacer es relacionar un método sencillo a un problema partieular
que he observado de cerca. Si son de alguna utilidad las conclu-
siones que se desprenden de los edleulos hechos serd para mi una
satisfaccion que siempre he anhelado.

Los datos que sirven de base a los cdleulos fueron hechos en
su mayor parte por mi, excepto los de Especificaciones de los Pro-
ductes obtenidos en la planta Badger que me fueron proporciona-
dos hondadosamente por mediacién del Quimico Rufo IPérez Plie-
eo, Jefe de Laboratorio de la mencionada refineria, para el eual
expreso todo mi agradecimiento.

Alpunos datos gue no caleulé en dicha planta, tales como el
costo de vapor, fueron estudiados en mi trabajo actual y aun cuan-
do varia un poco no hay mucha diferencia en el cambio. Otrog
datos tales como la viscosidad del residuo obtenido en la Planta
Tedrica, fueron estimados por mo ser posible su mediciéon exacta.

Confio en la bondad e induleencia de mis Profesores y lectoreg
al juzear este trahajo. que debe tener muchos erroves y para is-
pensar mi falta de experiencia, sélo espero que aprecien el esfuer-
zo hecho v el objeto que me anima al presentarlo.



I——PROPIEDADES DEL PETROLEC CRUDO Y SUS PRO-
DUCTOS.

A).—Constitueion y Propiedades.

o

liasta hace muy poco tiempo se habia considerado que los pe-
tréleos erudos no eran sino soluciones de hidrocarburos parafini-
cos. Esto es errdoneo hasta cierto punto de vista, pues investigacio-
nes mis recientes nos dan a conocer que los gasdleos ¥ aceites lu-
bricantes contienen gran cantidad de compuestos arvomiticos y naf-
{énicos vy que los residuos v compuestos pesados abundan en hidro-
carbures no saturados, aromiticos vy naflténicos.

Los hidrocarburos parafinicos constituyen la hase de la mayor
parte de las gasolinas direetas y- también de las kerosinas que pro-
vienen de los llamados erudos paratinicos v de base Mixta.

En eambio los hidrocarburos no saturados y aromiticos abun-
dan en las gasolinas de desintegracion (erackeadas).

Se ha clasificado a los petrdleos crudos en tres clases prinei-
pales:

1.—De bhase parafliniea.
2—De base mixta,
3.—De base nafténica o asfaltica.

ITasta cierto punto el conocimiento de la hase de un crudo nos
indica ciertas propiedades que facilitan el camino para sacarle el
mayor provecho en el proceso al cual se va a someter.

Algunas propiedades prineipales en las que se basan los téenicos
para determinar la base de un erndo son las siguientes:

1.—Si la Fraccién Nimero 1 de un erndo. que es la que destila
entie 482 y 5271, tiene una densidad APT superior a 40% el ern-
do es de hase Parafinica y si es menor de 33° pertenece a la bace
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Nafténica. Para puntos intermedios se considera perteneciente a
base Mixta,

2.—La relacion de la viscosidad con la temperatura es otra pro-
piedad importante en la clasificacién de los erudos.

Lios crudos cuya viscosidad disminuye mds lentamente con el
aumento de temperatura pertenecen a la base parafinica. Existen
graficas especiales que determinan hasta donde se consideran los
de base nafténica y entre que limites de viscosidad para tempe-
ratura dada son los de base mixta. Los crudos parafinicos son, en
este sentido, de més valor que los nafténicos porque, generalmen-
te, contienen mayor porcentaje de aceites lubricanfes.

3.—La densidad, en grados API, graficada contra el contenido
en gasolina de punto final de ebullicién entre 410 y 425° F. (mis
recientemente se considera a la gasolina con punto final de 400° I.),
es olra propiedad que nos sirve como otra indicaeion basiea para
la eclasificacion.

Para un contenido constante de gasolina los erndos parafinicos
deben ser mas ligeros que los nafténicos, es decir de mayor APIL,

Lios prineipales productos obtenidos en las refinerias de petrd-
leo crudo son los siguientes: )

1—(ias natural, usado como combustible industrial v doiids-
tico. " "

9 __(tasolina, combustible para mdquinas de combustion mfter.
na.

3. __Nafta. solvente orgianico.

4. Jerosina, combustible para lamparas de uso doméstico.

5 (ias oil, combustible industrial y agente de absorcién para
cases hidrocarbonados.

‘ G.—Aceites varios, usados para la obtencion de aceites lubri-

.

cantes.

7 —Tuel oil, combustible industrial.

8.—Asfalto, material para pavimentacion.

Debido a las diferentes variedades de crudos los métodos usa-
dos en destilacion, tratamiento quimico, ete., ecambian en mis o
menos grado ¥ no es posible trabajar dos crudos con el mismo md.
todo exactamente.

La refinacion de un e¢rudo en todos sus diferentes aspectos, va
sea bombeo, transmision de calor, destilacién, tratamiento quimico
es un problema econdémico ¥y un método que encaja en un erudo

puede ser completamente equivocado si se aplica a otro crudo.

=i



Los puntos econdémicos principales al considerar el método ba-
Jo el cual va uno a manejar un erudo son los siguientes:

1.—; Cual es el valor del crudo?

2—:Cudl es el valor de los productos ¥ cudl es la condiciéon de
mercado para ellos?

3.—;Qué rvendimientos son de esperarse bajo distintos méto-
dos?

4.—; Cudl serd el costo del proceso de transformacion?

Los productos obtenidos en la destilacién de los erudos son
fraceiones que varian en composicién, puntos de ebullieion y. otros
factores que no es posible definir gquimicamente. Estas fracciones
solo se pueden conocer o determinar por medio de ciertas especifi-
caciones fisico-quimicas destinadas a controlar su valor comereial
¥ SU uso.

Por este motivo sélo transeribo. como ejemplos, las especifiea-
ciones mas recientes de Petréleos Mexicanos usadas para contro-
lar algunos de sus productos:

Gasclina para Motores (PEMEX).

Trestilacion ASTM: Destilado Temperatura °C.
8% 75 méximo.
95 ., 100
50 ., 140 5
90 ,, 200

”»
Pérdida 2% maximo.

Prueba Doctor:
Corrosion :

Negativa.

Negativa

(idmas:—20 mg. por 100 c. e. maximo.
Azufre :—0.20% maximo.

(‘olor :—Azul.

Acidez :—Nada.

Indice de Octano:—57.

Presién de Vapor Reid a 100°F.:—9 Ibs. por pulg. euadrada
maximo,

Kerosina (Petréleo Diafano).

Peso especifico 20/4°C,. . 0.796.
Temperatura de Inflamacién, Clev. Cup.: 41°C. minimo.
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Prueba Doctor: Negativa,

Punto Inicial de Ebullicién: 150°C. minimo.
Punto Final de Ebullicién: 285°C.

Olor: Comercial.

Color: Morado.

Reaccion : Neutra.

Azufre: 0.25% aprox.

Gaséleo (Combustible Diesel 26/29).

Peso Especifico: 26 — 29° API.
Temperatura de Inflamaecién: 66°C. minimo,
Viscosidad Sayboldt Universal 100°F.: 75 segundos aprox.
Temperatura de Congelacion: —1°C. maximo.
Agna y sedimento: Nada.

Aeua por Destilacion: Trazas.

Carbon Conradson: 0.15% maximo.

Cleniza % : Nada.

Azufre 7% : 2.10 miaximo.

Color Unidn: maximo.

Apariencia: Transparente v libre de sedimento.

Combustoleos (Impregnol).

Peso LDspecifico: 15 a 17° APL

Temperatura de Inflamacién: 160°C. minino.
Temperatura de Ignicién: 145°C.
Viscosidad Sayboldt Furol a 50°C.: 80 a 83 segundos.

Acua y sedimento % : (.5 maximo.

FROPIECADES FISICAS:—IMebido a que el petroleo erudo ¥
gus productos son mezelas complejas de compuestos quimicos, lag
leves fisico-quimicas que riven a mezclas de ]]i(h'()('-"ll“hllI'OS no son
-r”)]]z'(lrlff‘w' muchas veces en los cialenlos ¥ es necesario basarse ep
datos estadisticos o en ecnaciones empiricas fundadas en datos f.

ciles de obtener al estudiar cada producto.

CALOR ESPECIFICO.—E] calor especifico de un compuesto. o
de un material, es el ealor necesario para aumentar en yn erado
una unidad de peso. Generalmente en los edleulos industriales se
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emplea cl sistema inglés. En este sistema el ealor especifico viene
dado en BTU (British Thermal Units) y es el calor necesario pa-
ra elevar en un °F. una libra de material.

Para compuestos quimicos definidos se ha encontrado que los
calores especificos a presion constante, en pases diatémicos, varian
de 0.2 a 3; pero las Capacidades de Calor Molar son, dentro de li-
mites cercanos, las mismas para todos.

A presién constante el calor especifico de un cuerpo estd dado
por la ecuacién termodinimica:

(du) (dv)

(am (aT),

siendo u, la energia de un gramo de material y v el volumen.

Las ecuaciones que rigen los calorves especificos de gases son
funcion de la temperatura. Como ejemplo tenemos el ealor molar
el Metano:

Me i = 75 -4 0.005 T
T esta dada en “K. {centierados absolutos).

Para los liguidos no se ha encontrado una relacion exacta para
el edleulo de sus ealores especificos ni de sus capacidades molares
de calor. pero se ha observado que anmentan con la temperatura.

El calor especifico de petréleos erudos v sus compuestos, debi-
o a investigaciones efectuadas, se ha encontrado que consisten en
una funeién linear y depende de la densidad del material y su tem-
peralura.

No ha sido posible estudiar de una manera completa los calo-
res especificos de las diferentes fracciones que se producen en las
refinerias, debido al poco trabajo de investigacién efectnada. Es
por esto que solamente se tienen datos mas o menos exactos co-
rrespondientes a los petrdleos Mid Continent de los Estados TUni-
dos de Norteamdérica.

Pero Watson v Nelson han introducido una constante que ayu-
da a velacionar los calores de estos petrdleos eon los de diferentes
hases. Iista constante se denomina Factor de Caracterizacién y se



define como la raiz ctbica de la temperatura en grados Rankine
dividida por la gravedad especifica del material a 60°F.

El Factor de Caracterizacion se usa en las siguientes ecuacio-
nes para calenlar los calores especificos de fracciones de diferen-

tes petréleos:

¢ = C, (0055 k -+ 035) .... para estado liquido.
c = C_, (012 k — 041) .. para estado de wvapor.

(¢, es el calor especifico correspondiente a la fraceién Mid Con-
tinent a las mismas condiciones de la fraccién en examen y k es el
Factor de Caracterizacion.

CALOR LATENTE:—El calor latente, o calor de vaporizacidn,
se ha determinado por diferencia del contenido total de calor del
vapor y del liquido a la misma temperatura. La ecuacion empirica
obtenida en las experimentaciones que se han hecho es la siguien-

te:
941 — 102 d — t (0.8396 — 0.361 d) — t* (0.000078 d ---

T =
0.00002).

Por lo tanto depende de la temperatura t en °F., y de la den-

sidad d corregida a GO°F.
E| calor latente disminuye con la temperatura y es mayor pa-

ra materiales de menor API, mayor densidad, a temperatura cons-

tﬁll;‘;-] las determinaciones de Pesos Moleculares correspondientes
a los petrdleos y sus fracciones se ha tropezado con mucha dificul-
tad en el uso del método Crioseépico, pues los resultados varian
con diferentes concentraciones de solvente.

Para céleulos de disefio se usa, generalmente, el peso molecu-
lar del hidrocarburo correspondiente al punto de ebullicién medio
de la fraccién, rebajado en 5%, pues se ha comprobado que dicho

dato concuerda muy aceptablemente con el valor real.

PRESION DE VAPOR.—La presién de vapor de una mezcla es
joual a la suma de las presiones parciales de vapor de sus compo-
ncentes como se c.leSprende de la Ley de Dalton y de la Ley de
Raoult que mencionaremos mis adelante.
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R) —ANALISIS FUNICAMENTALES —De todos los anilisis a
que se someten los productos y materias primas de una refineria
no todos son rieurosamente cientificos, ni todos interesan al téeni-
co para el disefio de una planta.

Por lo eeneral el objeto de los andlisis de control es el de com-
parar productos de determinada demanda comercial v el de pro-
porcionar datos sencillos de entender a los compradores v vende-
dores de ellos. Por ello es que los andlisis de control deben ser fi-
ciles de ejecutar y sus especificaciones claras de seguir y. en easo
dado duplicar los resultados en cualquier momento y en cualguier
laheratorio. No tenemos la intencién de copiar detalladamente to-
das las especificaciones de los andlisis que se hacen en una refi-
nerin sino mas bien explicar en que consisten y exponer su impor-
tancia.

I.a densidad, o gravedad especifica. es la relacién del peso de
yna unidad de volumen del material en comparacién con el peso
de ese mismo volumen de agua. a la misma temperatura.

Tn el laboratorio esta determinacién se efectiia por medio de
hidrémetros especiales calibrados en "APT (American Petroleum
Tnstitute) v que tienen un termoémetro para que se haga la correc-
cion de la densidad a 60°F., por medio de tablas especiales.

La relacidn que tiene la densidad con los “APT se puede apre-
ciar por las ecuaciones siguientes que son las que los unen:

141.5
oAPI = ——— — 131.5.
d

141.5

Densidad =
AP 4+ 1315

Para petrdleos viscosos se usa el método del piendmetro.

La densidad nos da una idea probable de la reeién de destila-
cién y de la base de un petroleo. Ademas es de eran utilidad para
la formacién de los balances de material en el disefo.

La Temperatura de Inflamacién es aquella a la cual el vapor
de nn petréleo, o fraceion de él, se inflamard momentineamente en
presencia de una llama. Sirve para conocer la temperatura ahajo
de la cual se puede manejar a dicho compuesto sin peligro v para



saber mas o menos la cantidad de fracciones de alto punto de ebu-
Hicion presentes en el material.

Lia copa Cerrada Pensky Martens es la generalmente adoptada
para la prueba. Esta se efectiia calentando el petréleo a elevaciéon
constante de temperatura (10°I.,, por minuto) y a cada intervalo
de 5°F., una flama se introduce en el vapor formado hasta que se
produzea la inflamacion momentinea.

La Temperatura de Ignicion es la temperatura a la eual el va-
por zenerado por un petrdleo arde continuamente en presencia de
una flama.

Bstas dos pruebas son importantes especificaciones del gas oil,
residuo y aceites lubricantes y. ayudan a caleular las temperatu-
ras a las que deben operar los cambiadores de calor.

El Color de un petrdleo, o fraccion ligera propiamente, es una
indicacién de la bondad del procedimiento al cual ha sido someti-
do v del grado de refinacién al que ha llegado.

En caso de descomposicién térmica debida al uso de altas tem-
peraturas puede haber una decoloracién en los productos. BEsta es
una eonsecnencia de trabajar a sobrecapacidad una planta. El me-
joramiento del eolor de un material puede ser debido a llevar a ca-
bo con éxito un tratamiento quimico.

11 Cromémetro Saybolt v el Colorimetro Unién son los mis usa-
dos para la prueba. El primero para fracciones ligeras y. el segun-
do para aceites lubricantes. Ambos consisten en la comparacién de
los materiales con escalas arbitrarias de colores.

VISCOSIDAD.—La viscosidad es la resistencia de un material
al flujo enando una fuerza es ejercida sohre él. En los productog

de refinacion de los petrdleos es un dato de suma importancia
puesto que en los aceites Inbrieantes es el factor que marca la ea-
lidac del producto.

El Poise, y mas comunmente el Centipoise, es la unidad de vis.
cosidad. Poiseuille fué el primero en aplicar la viseosidad al flujo
de fliidos en sus experiencias con tubos capilares. Sus conclusio.-

nes lo llevaron a la siguiente ecuacién para flujo viscoso:
p rétn
8 1V
i
V oes el volumen que fluye en t segundos por un tubo de radio



r v longitud 1, siendo p la diferencia de presiones en ambos ex-
tremos. Esta ecuaciin es vilida a pequeias velocidades.

Las viscosidades relativas se miden en segundos. s una com-
paracién del tiempo que tardan en pasar dos voliimenes iguales de
los dos liquidos. En estas condiciones la presién es proporcional
a la densidad de ellos ¥ la ecuacidon se convertird en

U, d, t

La relacion de variacion de la viscosidad con la temperatura
puede expresarse por una ecuacion de la sieuiente forma:

A
W= T T a

(B + 1)
en donde A,Bn son constantes.

Esto quiere deeir que la viscosidad varia con la temperatura.
In todos los liquidos disminuye con el aumento de temperatura.
Is por esto que es necesario determinar la viseosidad y controlar
la temperatura del liquido exactamente.

T'n Poise, es la fuerza que ejercida tanwencialmente en un cen-
timetro enadrado de eualquiera de los planos distantes un centime-
tro de distancia, moverd un plano con una velocidad de un centi-
metro por segundo en relacion al otro plano, considerando que el
espacio comprendido entre los dos planos esta lleno del liguido vis-
coso. Mis sencillamente interpretaremos esta definicion poniendo:

Ks
o iEm T

Vv

1", es la fuerza aplicada, medida en dinas.

V, es la velocidad relativa de los dos planos, en centimetros por
segundo,

s. es la distancia entre los planos, en eentimetros.

. es la viscosidad, en poises.

]
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mide
la »

08 aparatos para medir viscosidades, los viseosimetros, no la
1l en poises o centipoises. Mas bien estan disefiados para medir
apidez del flujo en condiciones determinadas. El viscosimetro
Il_lzis usado en pruebas de petréleos es el Saybolt Universal. Con-
Siste en un recipiente que contiene un orificio calibrado por don-
de fluye el liquido; éste es mantenido a una temperatura deterni-
nada y constante por medio de un bafio de aceite. El resultado de
la prueba es el tiempo en segundos necesario para que 60 c. ¢. de
liguido fluyan a través de él.

Las temperaturas mas usadas para medir viscosidades son 100,
122, 130 y 210°F. IMay variacién en la medida del orificio para los
diferentes viscosimetros; para determinar viscosidades de liquidos
mas viscosos se usan viscosimetros con orificio mas grande.

La relacion entre la viscosidad y el tiempo de flujo en un visco-
simetro Sayholt Universal es -

2 180

El primer miembro de la ecuacién es conocido econ .el fmmbre de
viscosidad cinemdtica; siendo z la viscosidad en centipoises relati-
va al agna, s la densidad del liquido a la temperatura de la prue-
ba y t el tiempo de eflujo en segundos. o

Ademéas de la importancia de la viscosidad en laS‘ES]?eC‘.lflca-
ciones comerciales de los aceites lubricantes es un dato_ indispensa-
ble de todos los materiales con los que un Ingeniero tiene que ha-
cer caleulos hidraulicos,

GOMAS (Compuestos Oxidados).—La determinaciéon de {_;Qmas
en la gasolina ha sido siempre una prueba muy lenta de verificar.
Aun cuando la prueba ha sido conocida con el nombre de gon_m.s,
no son gomas quimicamente hablando sino que se pueden eons:de.-
rar mis bien como compuestos oxidados y que quedan como resi-
duwos en la evaporacion de la gasolina. )

Se usan para verificar la prueba los métodos.de la Capsula de
Cobre vy la Capsula de Poreelana. T.a importancia de esta prueha
es que las gasolinas con mucho residuo gomoso 110 SOn aptas para
su uso en los motores debido a que frecuentemente tapan las vil-

vulag y los conductos de ellos.
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AZUFRE.—EI] contenido en azufre de los petréleos, gasolinas
v kerosinas es de gran importancia, pues las propiedades corvesi-
vas de ¢l son factores dominantes en su calidad.

La prueba consiste en quemar en una lampara una cantidad de
kerosina vy por medio de un arreelo conveniente los productos le
la eombustiin son absorbidos a través de una solueién de earbona-
to de sodio titulada. Ll contenido en azufre se determina titulan-
do el exceso de solucién de carbonato,

INDICE DIZ OCTANO.—EI Indice de Octano, es el volumen en
poreentaje de iso-octano que es necesario mezelar a heptano nor-
mal para que detone con la misma intensidad, en un motor espe-
cial. que la gasolina en examen.

La prueba se efectiia en un motor de disefio especial, C. F. R.
Es muy semejante a un motor de antomdvil, pero con la eirenus-
tanieia de gue el factor de compresion se puede varviar, El iso-ne-
tano y el heptano son sustancias caras v escasas por lo que al ha-
cer las comparaciones rutinarias se usan combustibles llamados de
copeferencia’ porque ya se conoce su relacisn con el iso-octano ¥
el heptano.

El Indice de Octano es una especificacién de gran importancia
en las gasolinas, pues es un dato que indica la ealidad de ella pa-
ya trabajar en un motor de mayor o menor relacién de zompre-
it Gasolinas con mayor Indice de Octano aumentarin indireeta-
mente la eficiencia del motor.

Como dato interesante relacionado con el I. de Octano men-
cionaremos que investicaciones llevadas a eabo para relacionar la
constitueidn de sustaneias quimicas con su ‘‘tendencia a detonar’™
han tenido las siguientes conelusiones:

La tendencia a detonar de los hidrocarburos parafinicos es dis-
minuida:

1.—Acortando la cadena principal.

9 __Introduciendo arborescencias en la cadena, tales como me-
tilos.

3.—Centralizando la molécula por adieiéon de metilos en el con-
tro de la cadena prineipal.

(").—Métodos de Destilacion Usados en el Laboratorio y su Im-
portancia en el Disefio.
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Hemos llegado a la prueba de Laboratorio mis importante con
respecto al disefio de una Torre de Destilacion Primaria. Los ve-
sultados de las diferentes destilaciones de petréleos erudos y sus
fraceiones son de tal manera necesarios, pues son los que nos indi-
can el rendimiento de los productos, el método que se dehe seonir
al fraceionar, el vacio y sobrepresion con que hay que operar, la
cantidad de reflujo necesario y otras cosas de importancia basica.
Vamos por lo tanto a explicar en este inciso las diferentes clases
de destilacion a que se someten los materiales petroliferos y la im-

portancia y. utilidad de ellos.

DESTILACION POR FLASH.-—Cuando una mezela liquida se
calienta conservando los vapores generados en contacto con el res-
to del liguido, hasta una determinada temperatura, se dice que la
destilacion se efeetiia por ‘‘flash Hay una cierta diferencia en
log porcentajes de liquido destilado y las temperaturas registradas
si se compara con otros métodos de destilacion. Por lo general.
ieual temperatura, el método flash destila mayor porcentaje de
liquido debido a que los vapores en contacto actiian como gases
fijos y ejercen un vacio en la presion de trabajo.

Los datos de destilacion obtenidos por el método flash son de
oran importaneia en el disefio, pues la torre fraecionadora. los ea-
lentadores y: los cambiadores de calor efectiian la vaporizacién si-
cuiendo este proceso.

Se puede trazar una curva HNamada de Destilacién por Flash
haciendo varias pruebas a diferentes temperaturas con un mismo

El material se ealienta y se determina el porcentaje des-

material.
tilado a cierta temperatura y Inezo a ofra ¥ enando se tienen sufi-

cientes puntos se traza la enrvi.
1

LRESTILACTION A, S. T. M.—Para la destilacién de fracciones
liceras la ASTM es la mas usada ¥ las especificaciones de ella son
las aceptadas para los efectos del conocimiento de su resifn A&
destilacion. En vista de que el método es tan frecuentemente ysa-

do vamos a deseribirlo brevemente:

Se toman 100 c. c. del liguido y. se ponen en un matraz Lngler,
Este se coloca en una parrilla de dimensiones especiales para te-
ner una rapidez de calentamiento determinada. El liquido debers
entre 55-65°T"., v el calor reculado de tal maners que la pri-

estar
ita de destilado pase al aparato recibidor entre 5 v 10 mi-
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nutos después de iniciado el calor. De aqui en adelante se dehe
procurar que vayan destilando 4 a 5 ¢. c., por minuto. El destila-
do es condensado en un tubo metilico inclinado, de especial dise-
fio, ¥ rodeado por hielo. El termémetro debe tener el bulbo al mis-
mo nivel que el de la salida de los vapores. La temperatura del
vapor en el instante en que la primera gota del destilado cae del
condensador a la probeta recibidora, gue deberd estar graduada,
se designa como Temperatura Inicial de Ebullieién. Luego se van
determinando las temperaturas correspondientes a cada 10% de
destilado y a la temperatura mixima se le llama Temperatura Fi-
nal de Ebullicion,

La curva obtenida sirve como comparacién a la de otros pro-
ductos similares, ademis de que forma parte fundamental de las
especificaciones de la gasolina v la kerosina. También esta desti-
lacion puede relacionarse con otras enrvas. tales como la Flash,
por medios graficos. La destilacion ASTM no fracciona ¢l mate
rial sino que solamente va destilando sneesivamente fraceiones mis
pesadas.

DESTILACION DE EBULLICTON REAL (True Boiling Point),
La destilacion ASTM es muy 1til en enanto a que es una prue-
ha rapida y de faeil eontrol. ademas de que es la oficial ¥ por lo
tanto indispensable en los reportes. Pero ella no nos da una indi-
cacion muy clara de la composicion de las fraceiones con respecto
a los compuestos hidroearbonados contenidos en le material. Con
objeto de efeetuar una destilacién mis completa y una separacion
vordadera es necesario el empleo de una columna mais complica-
da. Hay dos clases de columnas para efeetuar destilaciones . B
P. Una es la de Pclers ¥ la otra la de Podbielniak.

BEn vista de que la destilacisn por el método TBP es importan-
tisima en el disefio v de que no deberfa faltar una columna Peters

en todas las refinerias vamos a describirla lo mejor que podamos
con avnda del signiente esquema

l.a eolumma tiene como principal caracteristiea el trabajar adia-
baticamente. es deeir sin intercambio de calor con el exterior. Es-
to se obtiene mediante wna chaqueta alrededor de la columna en
que civenla aive caliente a la misma temperatura que los vapores
que hay dentro de ella. Bl aparato consiste del matraz D. cuya
eapacidad varia de 1 a 5 Its. Bs necesaria el mairaz de 5 Its., en
Jas destilaciones de erndos y materiales pesados, pues las fraccie-
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F16. 9.—Diagram of a true-boiling-point apparatus.

nes recogidas deben ser suficientemente grandes para efectuar las
otras pruebas tales como densidad, viscosidad, flash point, ete. Sin
embargo se deberi contar con una homba de vacio de bastante ca-
pacidad para que en esa forma se trabaje con eficiencia. El calor
es suministrado en toda la instalacion por resistencias eléetrieas.
Los vapores zenerados en el mairaz van subiendo la columna, con-
densdandose y separdndose mis y mis en los anillos Lessing, hasta
lleear bastante paros, en el sentido de separacidn quimica. a la
parte superior de la columma. En este punto los vapores son en-
friados por la corriente de aire de la chagueta v la mayor parte
son rcgresados como reflujo ¥y los vapores purificados pasan por
el par térmico K » son sondensados en F. El recibidor  se usa
cvando se efeetiian pruebas a presiones reducidas. En destilacio-
nes al vacio el produeto pasa por el recibidor (i a la probeta gra-
duada I1.

La destilacion se pnede levar a eabo en dos formas: a rapidez
constante de destilado o variable. La eurva que se obtiene eunando
«e lleva la destilacion a velocidad constante es MAas conveniente en
¢l diseiio debido a que tiene pocas irregularidades y es bastante
continna. De otro modo, a velocidad variable. se obtiene una me-
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jor separacién, pero la curva obtenida resulta escalonada. Cuando
se usa este método se debe llevar la destilacion aprisa en aquellas
regiones de compuestos de hastante porcentaje y despacio en 10,5
de pequefio. El destilado debe recogerse con una rapidez de 170
cada dos minutos cnando se trabaja a presion atmosférica ¥ de 1%
cada 3 6 5 minutos cuando se trabaja con avuda de vacio. El aire
debe enirar a una temperatura 5°I7., 11](‘1101: que la del matraz ¥
cuando sale debe hacerlo a 5°F., sobre la temperatura del vapor
en el punto de la columna con la enal esti en contacto.

L.a eurva obtenida a velocidad constante tiene una relacion muy
estrecha con la curva Flash. Es por esto que en el diseiio, cuando
se tiene la curva TBP los cileulos resnltan mas claros v exactos.






i1.—PRINCIPICS FUNDAMENTALES DE DESTILACION.

S

La propiedad que tienen los liquidos por medio de la enal pa-
can al estado de vapor debido a las eireunstancias que se ejercen
sohre ellos. tales como temperatura ¥ presiom, es la hase de los
procesos industriales que estudian la separacién de un liguido de
otros liquidos o liquidos de sdlidos.

l.a diferencia de volatilidad, o presién d vapor, es el factor
ntilizado en la separacién industrial de varios liguidos.

Iintendemos por destilacion ia separacion de un liguido de otro
por medio de la vaporizacion del méas volitil v la condensacién del
misimao.

Les moléenlas de un liquido estan en continuo movimiento,

unas moviéndose a mayor velocidad que otras. Mientras la tempe-
ratura a que este liguido, sea menor que su punto de ebullicion. la
veloeidad media de las moléculas no seri suficientemente orande
para proyectarlas fuera de la superficie del liquido. No ohstante
hay sicmpre algunas moléeulas que poseen velocidades mayores que
la ‘velocidad promedio ¥ rebasa la superficie del lignido efectunan-
do una presion en las paredes del recipiente que las contiene. co-
mo resnltado del hombardeo que se produce dehido a la veloeidad
con que eetan dotadas,
(‘uando el nimero de moléenlas que vuelven a la superflicie es
jenal al namero de las que salen, existe un equilibrio dindmieco.
Una poreion de la sustancia estard en estado de vapor v la presion
que ejerce en las paredes del recipiente es llamada Presion de va-
por, a la temperatura existente.

Sji el ligquido es una mezela meeaniea de dos sustanecias poco so-
fubles. por ejemplo agua y éter, cada wna proyectard sus moléen-
las v establecerd su equilibrio entre las moléenlas (que se eseapan
y las que regresan formando una presién de vapor independiente.
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Iistas presiones son aditivas y la suma de ellas equivaldria a la pre-
sion existentes en el recipiente.

Cuando las sustancias que forman el liquido son solubles en-
tre si, v. ¢. agna y glicerina, la “‘tendencia al escape’ de cada sus-
tancia es reducida debido a la presencia de la otra. La suma e
las presiones serd en este caso menor a la suma de dichas presio-
nes si las sustancias estuvieran en estado puro.

Si consideramos un recipiente cerrado que contiene una fase
liguida y una gaseosa, la fase gaseosa estara formada por el vapor
del liquido y del gas inerte que exista. Si p es la presion pareial
del vapor en la fase gaseosa y P la presion total en dicha fase. la
presién en el liguido serd la misma P. Por variacion de la cantidad
de gas inerte podremos variar la presion P en el liquido. Si no hay
ninglin gas inerte se dice que se tienen condiciones ortogiricas. Por
lo general p es funcion de P y de la temperatura. A temperatura
constante tendremos la siguiente ecuacion termodinimica entre p

e B

(d,) v,

(@), V,

siendo V, v V, los volimenes molares a la tempern.hn-n T del li-
quide y del vapor cuvas presiones son P ¥ p respectivamente. Cler-
ca de la temperatura critica V, v V, se acercaran en valor mutua-
mente, pero a menores temperaturas la relacion V vy V, es mny
chica. Para el acua a 100°V., cuando p es 1 atmaisfera, el valor de
dicha relacién serd como 1/1700; a 0°C, p es 4.95 m. m. ¥ la rela
cién sera 1/230,000.

Aun cuando esta relacién indica que la presién de vapor p
aumenta con la presion P en el liquido, si nos referimos sélo a va-
lores moderados de P y a temperaturas bastante menores a la cri-
tica estaremos bastante justificados, para trabajos pricticos, en
decir que la presién de vapor del lfrmdo es i!ldepondiente de 1n
presién ejercida en é&l. Por lo tanto la presion de vapor de un [j.
quido expuesto a la presién atmosférica es casi la misma como sj
estuviera sujeto a la presién de su vapor solamente.

Si se erafica la presion de vapor contra la temperatura se ol-
tiene una curva que sube rapidamente al aumentar la temperatnu-
ra. La curva se interrumpe a la temperatura eritica, pues enton-

ces sOlo existird una fase.
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Se han propuesto numerosas ecuaciones para reproducir la re-
lacion entre la presion de vapor y la temperatura. Presentamos
una sencilla, que es bastante exacta a temperaturas moderadas:

B
g B = A —~= ==
i

siendo A v B consiantes.

Para temperaturas mas extensas tenemos otra de la siguiente
forma:

B

log. p = A — — + C log. T
g T

Ademids del concepto, que de una manera muy clara debemos
tencr, de la presién de vapor de un liquido, es indispensable estar
familiavizados con ciertas leyes que son fundamentales para com-
prender a fondo la teoria de Destilacién.

10y DE RAOULT.—Si cualquier sustancia, 1lamada soluto, se
disuelve en un liquido, el solvente, se encuentra que la presién par-
cial de vapor del solvente en dicha solucién es menor sque la del
mismo solvente en C-“““]f: puro, considerando ambas a la misma
presién ¥ temperatura. 51 el soluto es practicamente involatil, la
presion total de la solucién es debida ecompletamente al vapor del
solyvente.

“por lo general, en la prietica,
ciones en las que tendremos que
volatiles y que cada uno de ellos
pie. )

ip. ¥ ¥y las presiones de vapor del solvente puro y de la
solueion, respectivamente, a la misma presién v temperatura, la
cantidad:

tendremos que tratar con sclu-
considerar varios componentes
ejerce una presién parecial pro-

s 1lamada el ‘“‘abatimiento relativo de la presion de vapor’.

o



Las investigaciones primitivas debidas a von Baho y Wiillner
demostraron que, para soluciones acuosas, el ‘‘abatimiento’’, es
preporcional, aproximadamente, a la coneentracién del soluto y que
a concentracién constante es mas o menos independiente de la
temperatura.

Investicaciones mas completas, hechas posteriormente, por Ra-
oult, no solamente para soluciones acuosas, lo llevaron a una con
clusion mis exacta y conocida como la Ley de Raoult.

Si N ¥ N representan el niimero de mols de solvente y soluto
en una solucién dada y x_ y x las correspondientes fraceiones mo-

lares:
N, N
X’ = e ; p % = e e ()
N, + N N + N,

Los resultados obtenidos por Raoult para soluciones diluidas
vienen expresadas por las siguientes ecuaclones:

P = X, P
Po— D N

P, N, + N

Esto quiere decir que para una solucion, la presién parcial de
cualquiera de los componentes serqa igual a la presion (e vapor p ,
del componente en estado puro, multiplicada por su fraceién mo-
lar en la solucion. Esta ley es vélida siempre que los componentes
ce mezclen sin efectuar una combinacion quimica ni efectos de

agociacion molecular.
1

LEY DE DALTON.—La Ley de Dalton referente a presioneg
parciales dice que la presién parcial de un componente, en ung
mezela gaseosa, es ignal a la presidon que ese componente ejerce
cuando ocupa sélo el volumen total. La presion total de una mez-
cla es igual a la suma de las presiones pareiales de log componen-
tes.
Esta ley es vilida para gases ideales, pues los mases actuales
no la siguen exactamente. En caso de gases ideales tendremos:

.,



n RT n,RT

Dy = y Py =
v v
(m, 4+ =n,)RT nRT
g = B o+ B B —m—rmeme B
Y Vv

siendo py ¥ P las presiones parciales de los componentes.
n,yo, el niimero de mols de cada uno.
p y n la presion y el nimero de mols totales.

Si x, es la fraccion molar del gas 1;

n,p
B == ®mE
11

'3 J T il . . i :

LEY DE HENRY.—Con objeto de explicar con mis detalle la
Ley de Ilenry debemos recordar un poco las expresiones termodi-
némicas acerca de la Energia Libre.

Derivaciones matematicas de la II Ley Termodinimica nos con-
ducen a definiciones sobre Potenciales Quimicos, fitiles para en-
tender la seeucla de los fendmenos de destilacion. Bs asi como 1le-
gamos a expresar que la Energia Libre Total de una fase que con-
tiene Ny; Ng: Nj; ete, mols de las sustancias 1. 2, 3, ete., puede
definirse eomo SIZUE:

F — N‘ F1 + Nz 132 + NJ F3 —:— v e n
f«“ s la energia libre correspondiente a cada mol de sustancia 1 cn
la solueion y se llama ‘‘energia libre parcial molar’’,

Cuando se refiere uno a mezclas gasecsas ideales que ocupan el
volumen V ¥ la presién total p, las propiedades de cualquiera de
sSus componentes son las mismas que si él solo ocupara todo el vo-

Jumen V. Aplicando l_zL‘ ecuaeién que nos da la variaciéon de la ener-
afa libre en un cambio isotérmico de estado:

g = RT d log. p

q un mol de gas en una mezela gaseosa ideal tendremos:

dF, = RT d log. p, (a T constante)
—BE-—



ahora considerando una solucién liquida ideal compuesta de N
o

mols de solvente y N mols de soluto; si 1_~T‘° N I son las enereias
libres parciales Ipolnrcs de solvente y soluto, respectivamente, ¥
p la presién parcial del solvente en la solueién, la E. L. P. M. dei
solvente en solucién es igual a la E L. P. M. en la fase de vapor
donde su presién es p; aplicando ecuaciones anteriores:

FF = RT log. p -+ constante

o

dF, = RT d log. p (a T constante)
Pero en esta solueién ideal

P = B, Ps

a T constante:

log. p = log. x,

por lo tanto:
]

(RT) (RT)
af, = RT 4 log. x, = dx, -- ax
Xo ‘o
pero, - dﬁo 4 x dF = O
por lo tanto:
(xg)  _
gf = — dF, = RT d log. x
x
T = BT log. x 4+ k

Ahora pongamos un liguido A y un gas B en contacto. Cuanda
se obtiene el equilibrio, supongamos que P, Y Pg Son las presio-
nes pa.rciales en la fase ecaseosa y x, ¥ Xp las fracciones mola-
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res en la fase liquida. Si llamamos a p_, la presion del vapor del
liquido puro A (el solvente) y si las: dos fases pueden considerar-
se como ideales, en la fase liguida el comportamiento seguira la
Ley de Raoult:

Pa = PBa i
pero en la fase liquida podemos poner:
@ = RT log. x4 A Iy

La E.L P. M. de Ben la fase gaseosa estari dada por la rela-

RT log. Py + Kk}

=
>
Il

Pero cuando el sistema se encuentre en equilibrio:

F, = T4
RT log. Pg + kg = RT log. x, + Kk
.-'/ - 7
resolviendo parap, : Pg = (e k /"‘/kl'a) x B:ef‘lf’;;’
/ Xs
RT
que se puede expresarasi: p, = K x,

que es como generalmente se conoce la Ley de Henry.

La Ley de Henry es una variacién de la Ley de Raoult y se
usa para cileulos de la presion de vapor del soluto en soluciones
diluidas, mientras que la Ley de Raoult se usa para el cileulo de
la presién de vapor del solvente.

La Ley de Henry nos dice que la presién pareial del soluto es
prnporeio-]ml a su concentracién en la solucion. La constante de
la ecuacion se determina experimentalmente.

A cualquier temperatura, si tenemos una mezcla de liquidos a
una presién determinada, se llega a un estado de equilibrio entre
el vapor formado, que existe sobre el liquido, y el liquido mismo.
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Puesto que este vapor formado es el que vamos a condensar para
efectuar el proceso llamado destilacion, el problema fundamental
congiste en el conocimiento de la composicién del vapor en com-
paracién con la composicion del liquido de que proviene. Isto
varia con las diferentes mezclas existentes y cada una debe estu-
diarse conforme a este problema hisico.

Para un estudio completo sobre este tépico existen muchas cla-
ses de mzeclas, pero para el objeto de nuestro tema las mis impor-

tantes son:

Mezelas de liguidos miscibles y mezelas de liguidos inmiseibles.

MEZCLAS DE LIQUIDOS INMISCIBLES:—En una mezcla
mecanica de dos liquidos mutnamente insolubles, se establecerd
un equilibrio dindmico entre el liquido ¥ el vapor cuando el ni-
mero de moléculas que de cada clase dejan el liquido esti equi-
parado con el nimero de moléculas que vuelven a &l Puesto que
los liquidos no son solubles uno en otro, cada uno cjerceri una
presion de vapor como si estuviera presente en forma aislada. La
presién existente, debida a la mezela, serd por lo tanto la suma
de estas presiones individuales v la mezela tendrda wn punto de
ebullieién inicial més bajo que cualquiera de los componentes del
sistema.

La cantidad de los componentes de la mezela en el vapor es
independiente de la cantidad de ellos en el liquido y sélo depende
de 1a volatilidad relativa medida por la presién de vapor,

Si tenemos una mezela d liquidos A ¥ B, si sus presiones par-
ciales son p_ ¥ Py, ¥, sus pesos moleculares Mu’ v M, la relacién
en peso de dichos componentes en el vapor estard dada por 1a eena-

¢iom ;
W, p,M
W, p,M,

Beta propiedad es una ventfaja que se utiliza freenentemente
en los procesos industriales. Sueede muchas veces que algunas sus-
tancias que neeesita uno destilar tienen un punto de ebullicidn
demasiado alto a cuya temperatura sufren descomposiciones que
no convienen en el proceso de transformacion.
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La propiedad ya mencionada respecto a la disminucién del pun-
to de ebullicién, que es consecuencia del vacio que provoca el otro
liquido por la Ley de las Presiones Parciales, es aprovechada ven-
tajosamente en estos easos. Sobre todo si la sustancia problema es
insoluble en agua, el vapor de ésta eumple con el abatimiento del
punto de ebullicién de una manera econémica.

I

LIQUIDOS MISCIBLES.—En el caso en que los liguidos sean
solubles mutuamente, la presion de vapor de cada uno es dismi-
nuida debido a la presencia del otro. En este caso la composicién
del vapor es influeneiada por la cantidad de cada uno de los li-
quidos en la mezela. Algunas veces la composicién del vapor pue-
de caleularse conociendo la presiéon de vapor de cada uno de los
liquidos. Esto se puede hacer cunando en la solucién de dos liqui-
dos no se efectiien reacciones quimicas y las moléeulas de ambos
liquidos sean, mas o menos, del mismo tamaiio. La Ley de Raoult
nos syuda en este caso.

“La tendencia al escape’ de un ecomponente depende del por-
ceniaje que dicho liquido ocupe en la solucién, es decir, de la frae-
cion molar y. de la presién de vapor. Si P es la presién de vapor

del componente en estado puro y a una temperatura dada y x su
fraceién molar en el liquido .

P = P X

siendo p la presion pareial de vapor en el liguido.

gi « es la presion total de la solucién y expresamos la pre-
sign p como fraceion de la total = tendremos:

I el equilibrio la presion pareial del componente en el vapor
sera ieual a la presion parcial de vapor del componente el ligui-
do. Siendo y la fraccién molar del componente en el vapor:



Ahora en el caso de una solucién de dos liquidos tendremos:
Y, = Px ; ¥, = Px

sumando miemhro a miembro -

Ty ¢ ¥z = 1 = B o+ Bz
pero: X, = 1 — x4
entonces:
= P, T — Pl
X, = : X = _—
P: i Pz PZ — P1
P, P,
}r' = — x, ’ Y2 = - xz
s ™

Si consideramos una solucién de dos liquidos en los que las pre-
siones parciales de ellos son diferentes, aun cuando la presencia
de uno disminuird la presién de vapor del otro, el wvapor
formado serd méas rico en el componente de punto de ebullicion
menor que el liquido del eunal procede. Si se hace una erifica en
Ja cual figuren la composicién del liquido, el punto de ehullicién
del mismo y la composicion del vapor que esti en equilibrio con
él, se puede seguir un proceso por medio del cual se separen los
componentes,

Por lo general el término ‘‘volatilidad” se usa con ohjeto de
comparar las presiones de vapor de una sustancia con otra. I.a
sustancia que tiene mayor presion de vapor a una cierta tempera-
tura se considera la mas volatil.

La volatilidad de cualquier componente, formando parte de un
liquido homogéneo, es su presion parcial en el vapor que esti en
equilibrio eon el liguido dividida por su fraceién molar .

p|
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Si el componente sicue la Ley de Raoult en la mezela, su vola.
tilidad sera numéricamente igual a la constante de la Ley a esa
temperatura.

Volatilidad Relativa es la volatilidad de un componente divi-
dida por la del otro, con la cual se desea conocer su relacion

7
“E
a = =
:
'\2
P, P, P,
para mezelas binarigs: v, = — ; ¥ ES ity =y _
Xy X, Lo— X
b, X i
pero puesto que: — =
P, 1 —¥
(y’) (1 = x‘)

tendremos: «

La volatilidad relativa es una medida que nos indiea la facilidad
de separacién de los componentes por procesos de destilacion. Las
custancias facilmente separables dan valores de alfa bastante gran-
des. Cnando alfa es igual a uno no hay separacién posible por des-
tilacion. Cuando alfa es menor a uno la relacion molar de los com-
ponentes en el vapor serd alfa veces dicha relacién en el liquido.
La volatilidad relativa de dos componentes varia eon la tempera-
tura. Por tanto se facilita la separacién de dos componentes a la
temperatura en la que alfa sea mixima.

|

DESTILACION SIMPLE.—Cuando se tiene una mezela liquida
de dos componentes mutuamente solubles, el vapor engendrado
tendra una composicion diferente a la del liquido, en caso de que
las presiones de vapor de los componentes sea diferente. Cnando
ge volatiliza dicha mezela, el vapor seri mis rieco en el compo-
nente mis voldtil ¥ el residuo més rico en el menos volitil. Pero
por este procedimiento, llamado Destilacion Simple, no es posi-
ble efectuar una separacién completa. El edleulo de esta destila-
cién es debida a Rayleigh.
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Puesto que la composicién del liquido estara variando conti.
nuamente se debe hacer un andlisis diferencial. Si la cantidad de
liguido es L y x es la cantidad de componente mis volatil, cuando
se haya vaporizado cierta cantidad dlIy, la cantidad de comy .
te mas volatil en el vapor sera y; haciendo un balance de maveria
con respecto al componente volitil, tendremos:

xL = (x — dx) (L —dL) + v 44U

resolviendo tendremos:

L dx

log. — =

=

o
I

“

Puesto que la destilacion simple no es un método muy eficiente
para efectuar separacién de liquidos se ha buscado otro camino.

Por medio de la redestilacion del condensado se obtiene una se-
paracion mayor, pero resulta en un gasto excesivo debido al alto
costo de energia calorifica.

El otro método es la Condensacién Parcial. Consiste en enfriap
los vapores generados en una destilacion simple v eondensyr par-
te de ellos, dejando asi los vapores residuales enriquecidog nota-
blemente en el componente méis volidtil. Encontramos que 1g con-
densacién parcial es el mismo proceso que la redestilacion gglo
que efectuado en otro sentido por medio del eual hay nn ahopre de

calor y tiempo.
Hay dos formas de efectuar la condensacion pareial .

CONDENSACTON SIMPLI..—Consiste en conservar ol ('ﬂ]][]pnf
sado en contacto con el vapor hasta que la condensacion eg dete-

nida.

[
En la que el condensaqq

CONDENSACION DIFERENCTAL.
es removide tan luego como se forma.

CONDENSACION PARCIAL SIMPLE.—Si tenemos wng ean.
tidad de vapor G, de composicion y, , para ser enriquecida » una
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composicion y,, es muy légico que el econdensado deberi tener una
composicion x, que coneeta con y, por la eurva de equilibrio ¥
vs. X. Si el peso del vapor residual es G, el balance seri :

¥.6, = %S + =6, —G)
("‘1(3'1 — X;)
resolviendo: G, =
Y, —X,

CONDINSACION PARCIAL DIFERENCIAL—Si la conden-
sacién es diferencial la nueva concentracién del vapor serq igmal a
la nueva cantidad de eomponente volitil en ¢l dividido por su peso
total:

(y& <+ x dG)

¥ = dF = —
G <4+ dG
(]G dy
ordenando: —— =
G (x — ¥)
‘ %s
G, "
integrando: log. — = o
. ¥ — x)
. -
¥

TRORIA DE LAS COLUMNAS FRACCTONADORAS.—Si efec-
tuamos una destilacion simple seguida de una condensacién par-
cial, observaremos que el condensado serq mds rico en el compo-
nente mas volatil que el liguido de que se partié. Por lo tanto si
se pone en contacto el vapor que proviene del liquido con dicho
condensado se efectiia un intercambio de calor y de material. Tl
proceso que sigue a dicho contacto sera otra condensacién parcial
del componente menos volitil en el vapor y. el calor libertado al
sistema es utilizado en vaporizar un poco del condensado y dicho
vapor contendrd mayor poreentaje de componente volitil. Se pro-
duce una vaporizacion del eondensado debido a que va se encuen-

— 43—



tra a su temperatura de ebulliciéon y el vapor formado estari en
equilibrio con el liquido del que proviene. A este proceso de po-
ner en contacto el vapor con el condensado se le llama Rectifica-
¢ion.

Muchas veces se usa el término Fraccionamiento para dar a
entender la combinacién de estos tres procesos. Ultimamente este
método de separaciéon de liquidos volatiles es el mas usado indus-
trialmente por su ahorro, consecuencia del poco consumo de ener-
gia calorifica comparado con un sistema de redestilaciones como
se acostumbraba en afios pasados.

Para ejecutar este método de separaciéon se han disefiado unas
columnas rectificadoras que consisten en una serie de platillos que
facilitan la operacién porque dirigen este intercambio de calor a
contra corriente. Los platillos tienen una o varias cachuchas por
medio de las cuales entra el vapor del platillo inferior y. es forza-
do a burbujear en el liguido existente. El reflujo es oblizado a re-
gresarse por tubos de retorno colocados generalmente a la worilla
de los platos.

La columna puede ser construida de un esqueleto cilindrico en
el cual se insertan los platillos que se desean, pero esta forma de
construceién desarrolla escapes entre platillos. Otro método de di-
sefio consiste en superponer secciones conteniendo uno o varios
platillos ¥a unidos y empacados; en éstos puede haber escapes en
los empaques de los platillos limitrofes entre las secciones, pero
tiene la ventaja de poder variar el tamaro de la torre,

Si la temperatura de operacién de la torre rectificadora es muy
baja, debido a descomposiciones que pueden efectuarse si se eleva
la temperatura, un vacio debe establecerse para cumplir estn con-
dicién. Para este ohjeto son mejores las ecolumnas abiertas que las
de platillos, por la menor resistencia friccional que ofrecen. Sj
los vapores son insolubles en agua, el condensador terminal debers
ser del tipo himedo.

Las torres fraccionadoras pueden trabajarse de una manera con-
tinua o intermitente. Si se coloca el recipiente que contiene la eap-
oa para destilar en la parte inferior de la columna y se calienta,
se engendrardn vapores que dejardn al residuo cada vez mas po-
bre en el componente mis volatil. Cuando se ha vaporizado com-
pletamente la carga se vuelve a llenar para iniciar otro ciclo de
operacion. Bste método es el intermitente.

Si la mezela que se va a destilar se alimenta caliente y en las
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conciciones favorables de destilacién, tales como: al platillo que
le corresponda, segiin su composicién y la separacion deseada, se
puede trabajar la columna de un modo continuo, pues el liquido
mis volitil tenderd a subir ¥ el menos volatil, como componente
de reflujo, buseard su nivel hacia los platillos inferiores de donde
puede ser removido sin interrupeciones. Este método es el mis con-
veniente y es el llamado de Rectificacién Continua.

Lia teoria de las columnas fraccionadoras es bastante simple
cuando es aplicada a mezelas binarias, pues para mis componentes
surgen dificultades en el cileulo que complican sn comprensién. Va-
mos a explicar el método de céleulo para dos componentes tenien-
do presente que consisten esencialmente en balances de materia y
de energia.

La siguiente figura nos ayudarid a explicar con mas claridad
dicha teoria.

-



Consideremos que A es el componente mis volatil y B el menos
volatil. Analizando un platillo, el namero n, en la parte superior
de la alimentacién tendremos que el siguiente platillo seri el ni-
mero n - 1; haciendo un balance de material en la seccidn

comprendida entre los dos platillos:
v = 0 + P

n n+1
siendo V_, los mols de vapor que pasan del platillo n al (n+ 1)

por unidad de tiempo.
O,,; , mols de reflujo que pasan del platillo (n+41) al n por

unidad de tiempo.
P, mols de destilade removido como producfo por unidad de

tiempo.
Pero también haciendo un balance del componente mas vola-
til A, la cantidad que entra a la seccién serd igual a la que sale

de ella:
YnVn = & On+1 I XHP

L B2
siendo Y _la fraceién molar del componente A en el vapor v,

X, » la fraccién molar del componente A en el reflujo O,
X s la fraccién molar del componente A en el destilado.

Dividiendo ambos miembros por V _:
Px

0n+r XnH c
Y = e r——— (1)
On.n + P OnJ-' _I_ B

Para un platillo en la parte inferior de la alimentacién y hacien-
do, igualmente, un balance de material con respecto a A :
— P T
Ve & Q W

siendo W los mols de residuo en la unidad de tiempo.

Jgualmente :
Y. V. = = 4 Qo — Wx
dividiendo por V
X ok (0] — Wx
T, = — — R e e e (2)
O-.u —~ W O s —W

siendo y . los mols del componente A en el vapor V .
x ,, los mols de A en el residuo por unidad de tiempo.
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Puesto que en la ecuacién (1) el producto P y la fraceién molar
del componente A:xc, son fijas, las tnicas variables son x i

¥, ¥ O _,, - Lo mismo sucede en (2), las variablessony _ ; O
yx

= m+1

m+1

Por esto necesitamos de otras relaciones entre estas variables que
nos ayuden a resolver las ecnaciones. Un balance de calor es de gran
importancia, pues nos permite penetrar en el fondo del proceso.

Siguiendo nuestro método de considerar la seceién n (n—1), ve-
mos que el calor dado a dicha seceién consiste en el que aporta V.
Este quedard distribuido en ealentar al reflujo liquido que desecien-
de, en vaporizar al nuevo vapor que ascenderd al siguiente platillo
y otra parte se perderd por conduceién y radiacién. Para el eileulo
tedrico es despreciable la pérdida, en comparacién con el calor to-
tal y pricticamente puede llegarse a despreciar por un aislamien-
to adecuado. Si la diferencia de los puntos de ebullicién de A y B
es poca, siendo los calores especificos pequefios comparados con
los latentes, la pérdida por calor que se da al reflujo puede con-
siderarse nula. Los demas factores que influenciardn la cantidad
de calor, tales como calores de solueién, ete., se despreciardn para
sencillez de los cdleulos. La consecuencia de todas estas suposicio-
nes seri una constan.cia en la cantidad de calor latente en el vapor
para todas las secciones arriba del punto de alimentacién, para
operacién continua y. condiciones determinadas.

Si el liquido es alimentado a su punto de ebullicién, el ealor
latente del vapor tendrd un valor constante en todas las secciones
de la columna.

Necesitamos considerar también que ambos componentes per-
tenczean al mismo grupo con respecto al calor de vaporizacién
molar. Bs decir que ambos sean ‘‘asociados’ o ‘‘no asociados’
seetin la Ley de Trouton. Por lo tanto el calor molar de vapori-
zacion serd igual para ambos. Esto nos lleva a la afirmacién de
que la cantidad de reflujo, expresada en mols, serq constante en
cada uno de los platillos arriba del punto de alimentacién. Tam-
bién serd constante la cantidad de reflujo para la seecién inferior
al punto de alimentacién, pero el valor serq diferente al de la sec-
cion superior. L cantidad de mols de vapor que ascienden pla-
tillo en platillo serd también constante. Esto nos lleva a la siguien-
te afirmacion:

()n-!-.l - le.’-‘-fallt(‘; O i = constante,
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Ahora observando la forma gque forman las ecuaciones que li-
gan a x _ €& y _ llegamos a la conclusion de que son lineales.
Lo mismo resulta para x = é ¥y _

Para condiciones fijas de operacién tales como cantidades cons-
tantes de alimentacion, concentraciones de producto, residuo y un
reflujo dado, las pendientes de las lineas que relacionan x — con
Yo ¥ X, em ¥y seran conocidas v hastari con determinar
un punto en ellas para conocer toda la linea.

Istas lineas que definen las condiciones de trabajo son cono-
cidas con el nomhre de Lineas de Operacion. Linea de Enrvigueei-
miento y Linea de Agotamiento son, respectivamente, las que de-
finen la operacion en la parte superior e inferior de la torre.

Considerando el vapor que emerge de un platillo con el Iigui-
do existente en él, diremos que, dicho vapor deberd estar en equili-
brio con el liguido ¥ que al entrar al platillo siguiente haya un
contacto tal que sea oblizado a condensarse totalmente. Ista con-
densacién provoeard una vaporizacién de otra parte de ese liguido
y el vapor engendrado estarid en equilibrio con el liquido de don-
de emerge. Iista suposicion es también bisica en el cileulo de una
torre ideal, pues sncede que debido a una pobre agitacién en ¢l
platillo con los vapores que entran, no hay econdensacién total v
los vapores de la misma composicién que entraron vuelven a le-
vartarse de dicho platillo cansando un gradiente en la composi-
cién del liguido y por lo tanto un desequilibrio en su composicion
que no debe existir. Torres ideales consistirin de platillos de com-
posicion definida y constante. _

Tna columna que funceiona de un modo continuo ¥ en condicio-
nes fijas de trabajo: reflujo molar eonstante, superior menor gue
inferior, ¥ el vapor de un platillo estando en equilibrio con e] 15
quido en ¢, ¥, el platillo teniendo composicion constante, puede
representarse en forma diagramitica por la fieura sieniente .

La linea de equilibrio x vs. y serd OEFG. La linea de enrique-
cimiento AE ¥ la de agotamiento DI, dadas por las ecuaciones
(L) ¥ (2)- -

Consideremos el platillo en el que la composicion del liquido
sea X ,,el vapor de dicho platillo serd y 5 ¥ estard en equilihrio
con x2corros]mndiermn cstas eondiciones al punto T, [ vapor
que se alza del platillo inferior a éste serii ¥4, supuesto que la 1i-
nea de enriquecimiento nos da la relacién de composicion del va-
por que entra a un platillo eon el liguido existente en &1,
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Tosto significa que los eambios de composicion de un platillo a
otro. de arriba a abajo de la columna, estarin dados por lineas
escalonadas que van de la curva de equilibrio a la linea de ope-
racion. Asi x g serd la composicion de un platillo ¥ x ,la del pla-
tillo inferior, ¥ asi sucesivamente.

Basta para seguir este método con saber la composicion del
Jiquido, 0 V2pOr. en uno de los platillos v se podrd calenlar el ni-
mere de platillos necesarios en las condiciones fijas impuestas. C(e-
neralmente s¢ conoce la composicién del platillo superior, pues el
vapor de ¢l deberd tfener la misma composicion que el productn
que deseamos obtener.

Tn este caso tendremos.

v = By T my (si-n es el altimo platillo).

Para las ecuaciones (1) v (2) tendremos la sivuiente forma -

=aAh



n+1 ) €
v = X ool S ea e s s (3)
v v
n n
L Wx,
¥ = X 41 i
m m-
v, R
. o n+1 . . > * o “ s
giendo . la pendiente de la linea de enriquecimiento y. —
\ ¥
n m

la de agotamiento. Cnando estas pendientes se conocen, serj facil ¢)
conocimienio de la composieion del liguido en los platillog v el pla.
tillo en donde debera ser alimentada la carga. Este debe sep o] que
marque la misma composicién que la que tiene la carga.

Si las condiciones impuestas a una columna son taleg que no sea
posible por medio del sistema escalonado (Método Grafico de Thiele)
llegar a la misma composicién que deba tener el productg o el re-
siduo deseado, deberdn variarse dichas condiciones; por 1o reneral
es s6lo la pendiente de las lineas de operacion la que influye a subh.
sarar dicha difieultad. Observemos que los factores que influyen
en la pendiente de las lineas de operacién son la cantidad de reflu-
jo ¥ la cantidad de vapor que se alza de un platillo a otro. Este .
penide de la cantidad alimentada y: es constante para un procesy .
do. Por lo tanto el tnico factor que podemos variar es ], cantidad
de reflujo. A mayor reflujo la operacién podra _Cfeetuarse CoON Pocns
vlatillos, pero con mayor consumo de calor, debido a gue go produce
menor cantidad de producto por unidad de tiempo, A menor reflu-
jo hay ahorro de calor. con aumento en el niimero (e platillos. I,
lineas de operacién no deberdn salir de la curva de equilibrio, pues
entonees exigirian condiciones a las que no puede operar |a colume-
na. La variacién en la cantidad de reflujo puede hacerse ep lineae
que fluctiian entre la eurva de equilibrio x vs. y, v 1a recty X =¥
Esta linea es la que tiene una pendiente de 45 orados. :

Para un punto de interseccién de las lineas de operacig, (que esté
situado sobre la curva y vs. x se tendra la condicign limite de e
fluje. enando el reflujo con el que opera la torre tenoy el valor mi-
nimo, Si la carga entra a su punto de ebullicién esty relacion de ve-
fhin serd .



0 o1 I, — Y.
= VSR & s ¥ BRI Reie W B anTs (d)
A " X, — X_
También
0 n+1 e )
I e i it s et e et e et . (b
l) }? & — X &

Il reflujo normal corresponderd a un valor intermedio entre éste
(53 ¥

Para encontrar el nimero de platillos necesarios en una torre
s6lo se cuenta el nimero de escalones del diagrama, que se pueden
efectuar comenzando del punto en la eurva que tenga la composi-
cion del producto deseado y. trazando una vertical a la linea de ope-

acion y luego una horizontal a la curva de equilibrio, ete., has-
ta llegar a la composicion deseada en el residuo. El nimero mi-
ninro de platillos serd cuando la torre opere con el reflujo ma-
ximo de O i1 /v A 1. es deeir, que las lineas de operacion
coineidan eon la recta x = y. Esta columna funcionari con
un consumo infinito de ealor por mols de producto, pues todo el
vapor se convierte en reflujo y no se obtiene ningin producto.

»
i

RELACIONES PARA MEZCLAS COMPLEJAS.—Problemas de
destilacién que comprenden mezelas complejas pueden calcularse
con ayuda de la Liey de Raoult y la de Henry.

Qi la carga consiste de un liquido X, que contiene X ;X,;
Xs ¥ v X, mols de cuatro diferentes liquidos 1, 2, 3. 4, ¥ vaporiza-
mos la mezch a una temperatura dada y a una prequn fija, V
mols del vapor engendrado contendréin V,. V,- V-V, mols de
los diferentes componentes. El liquido 1'(-sidua~1 R contendra R,
R,: Ry R4 de los componentes.

1 balance de material estari representado en la carga por:
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En el vapor:

vV = V,+4+ V,4+ V 3+ Y
en el residuo:

R = R,+ R,+ R4+ R,

Las fracciones molares seran:

X . v, 8

X ¥ R

del componente 1 de la carga, del componente 2 en el vapor y del
componente 3 en el residuo, respectivamente.

Tios balances de material para los componentes se representaran
asi:

X = R 4 ¥ Xg = By Vo3 X, =RY,
La Ley de Henry aplicada a cualquier componente sera :
¥ R,
= K
n
L4 R
entonces:
R, v
Vn = W Kn - ‘Rn Icn L
B R
peee, B, = X, = T, § Hg ™ Xq = ¥V,
v
quedando: V = (X — V JK  — para cada componen-
R
te.
K. X
Simplificando V=
R
— + K,
-
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Poestoque: V = V, + V, + V, +V,

K, X, E, X KiKq K. X,

¥V = —— 4 .
R R R R
_“}‘K. 1 ——|—K 2 T —1-]:{3 — Kd
v Y v v

Derivaciones similares con objeto de determinar la composicion
del residuo liquido se hardn con la ayuda de la Ley de Raoult y se
obtiene :

X lﬂ X 211 X. 3ﬁ X 4“
r = —m 4 3 e
\’. \TV v‘ .V
T+ P,— T+ P,— T+ P 4P, —

en la que: T es la presion total.

¥ Py 3 Fsi P35 P4 las presiones de vapor de los compo-
nentes,

EL VAPOR EN SU APLICACION A LA DESTILACION.—En
muchas destilaciones de mezelas insolubles en agua y utilizando la
propiedad de las presiones aditivas, se acostumbra bajar el punto
de ebullicion por 1"('(_“0 de inyeccion de vapor de agua. Debido al
hajo costo de operacion del vapor de agua su uso en la industria
del petrdleo adquiere caracteres de gran importancia, pues su uti-
lidad se extiende a mover bombas y a atomizar el ecombustible en
las ealderas y calentadores.

Qi tenemos X, mols de vapor de sustancia y le inyectamos V,
mols de vapor de agua, si la presién parcial de vapor de la sustan-
cin es p, v P, la presion del vapor de agua, siendo ™ la presién
1oial, tendremos la relacién siguiente -

X P
X4V B
ignalmente:
v P,
X4V ™

dividiendo miembro & miembro
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P, Py
giendo p. -+ p, = *
Tl.'.-—px
vV = X
P,

Por medio de estas ecuaciones podemos calcular la cantidad de
vapor necesario para bajar el punto de ebullicion de una sustancia
el nimero de grados que queramos.




1I[.—LA DESTILACION APLICADA A LA INGENIERIA DEL
PETROLEO.

La refinacién del petréleo constituye una de las ramas mdis im-
portantes de la Ingenieria Quimica. Ha sido debido a los prineipios
de esta eiencia que la industria ha evolucionado tan rapidamente
en los tltimos tiempos. En este capitulo vamos a mencionar de una
manera muy superficial los hechos sobresalientes que influyen en
el dliseiio partieular de una planta destiladora de petrdleo. Mas
detalladamente tocaremos los cdlenlos en el siguiente Capitulo.

DESTILACION SIMPLE.—~En los primeros aitos de la indns-
tria todas las refinerfas trabajan bajo el sistema de Destilacién
Simple. Bste consistia en una caldera donde se ponia la carga ali-
mentada y por calentamiento se provoeaba la vaporizacién reco-
giendo los productos uno a uno por el orden de sus puntos de des-
tilacion.

Puesto que todes los procesos intermitentes son deficientes. de-
hido a su alto costo de operacién, en tiempos recientes se tiende
a hacerlos desaparecer siempre que se puedan reemplazar por pro-
cesos continuos.

La modificacion que se efectud en el proceso fué trabajar por
Baterias las cuales beneficiaban la economia del proeeso, pero mno
paré alli Ia mejora sino que posteriormente evolucions a lo que
ahora llamamos Torres Fraceionadoras acopladas con calentador
(pipestill). Tste método de operacién es conocido en la industria
Como Destilacion Primaria (Tooping); consiste esencialmente en
el siguiente equipo: calentador, torre fraccionadora, torres auxi-
liaves o anexas Pari rectifiear productos intermedios. cambiadores
de calor, condensadores, enfriadores ¥y a veces se considera el ¢ni-
po de hombeo como parte del proceso. '

Tl método delineado tedricamente consiste en los pasos sieninon.
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tes: el erudo es bombeado primeramente a contracorriente por los
cambiadores de calor contra los productos de salida; la presién de
bortbeo varia alrededor de 150 libras por pulgada cuadrada apro-
ximadamente; luego es forzado hacia el calentador para que sn
tempertura seax elevada hasta el punto mis conveniente para su
proceso de destilacion: al salir del calentador se alimenta en el
platillo correspondiente de la torre destiladora que consiste en una
serie de platillos. La temperatura mis conveniente qgue debe le-
var el erudo al entrar a la torre es aquella en la que todos los pro-
ductos que salean de los platillos superiores al de la alimentacion
vayan vaporizados. Serd muy conveniente que un 20% del pro-
ducto residual vaya en estado de vapor, pues asi existird mejor
fraccionamiento en los platillos contiguos al de la carga. En easo
de que no se haga esto habra muy poco reflujo del platillo supe-
rior al del vaporizador para éste.

Con objeto de condensar vapores pesados que suben a platillos
superiores al nivel donde deben abandonar la torre se acostum-
bra introducir al platillo superior material de reflujo. que serd de
la misma composicion del producto, ¥y que removeri el exceso de
calor existente. El reflujo puede ser de tres clases:

a).—Reflujo frio.

h).—Reflujo ealiente.

¢).—Reflujo cirenlante.

El reflujo frio es el que se introduce a una temperatura baja,
generalmente la ambiente; es calentado hasta la temperatura de
salida v después vaporizado recogiéndose con el producto, de don-
de es tomado v vuelto a cireular. En torres en las que es necesa-
ric remover gran cantidad de calor por reflujo el frio es ol mas
conveniente, pues es el que absorve mas calor por libra de mate-
rial.
El reflujo caliente sdlo puede remover calor hasta el valop Je
su calor latente debido a que se introduce a la temperatura de
ebullicion,

El reflujo circulante no es vaporizado y por lo tanto sdlo re.
mueve ealor debido al sensible que toma para elevar su tempera-
tura. Bs conveniente para remover calor de platillos intermedios,
pues no aumenta la presién que soporta la torre debido a su estado
liauido.

E] vapor de agna usado para fraccionar mejor, se invecta we-
neralmente en el platillo inferior de la torre ¥ a la altura de] pla-
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tillo de la alimentacién comienza a dejar sentir sus efectos de
abatir la temperatura debido al vacio que provoea.

Generalmente una torre funciona bastante bien efectnando cua-
tro o e¢inco cortes de fracciones producidas, pero se han llegado
a produeir ocho cortes en una sola columna.

SISTEMA DE INTERCAMBIO DE CALOR.—EIl erudo al en-
trar al sistema de destilacion ésta por lo weneral a la temperatura
ambiente. Bl camino rutinario que debe seguir es a través de los
cambiadores de calor que se instalen para aprovechar el calor con
que salen los diversos productos. Se necesita una experiencia ge-
neral para juzgar en euales productos representa una convenien-
¢ia el instalar eambiadores de calor a contracorriente con el eru-
do. Los factores que influyen en la instalacién de este equipo son
los siguientes:

#4).—A que temperatura es conveniente calentar el erudo antes
de que entre al calentador y que temperatura es indispensable
que-lleve al entrar a la torre fraccionadora.

b).— Cundl es el rendimiento del producto
ra sale de la torre?

¢).—La viscosidad del producto es conveniente para efectuar
tal operacion?

v a qué temperatu-

B

Desde luego resaltan las ventajas que se obtienen en la insta-
lacién de cambiadores de ecalor. Ellas son en sintesis: ahorro de
enerefa calorifica para calentar el erudo y ahorro de agna para
enfriar los productos. Estas dos ventajas esenciales deberdn com-
pararse con otras dos desventajas que causan: exceso en el costo
del equipo ¥ complieacion con que trabaja el sistema. Esta tltima
desventaja debe tomarse muy en cuenta, pues tiene consecuencias
que se lamentard después no haber prevenido. El instalar dema-
siados eambiadores complica el sistema en este sentido: siempre se
debe proenrar que cada parte del sistema no dependa mucho de
las demas, pues en caso de un desperfecto en aleuna de ellas todo
el proceso sufrira trastornos.

Por lo weneral conviene instalar cambiadores de gasolina. vas
0il v residuo atendiendo al alto eontenido de ellos en los crudos,
"puo.;; el rendimiento de kerosina sélo lleea a un 10%. Respecto a
la viscosidad hay veces en que el residuo no estq en un estado eon-
veniente de instalarle cambiador debido a su alto costo de bom-
h(’,(r.
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El vapor necesario para operar depende de la estabilidad del
crudo con la temperatura y del punto de inflamacion que se re-
quiera en los productos laterales. No es, el vapor, una cantidad
definida, pero para condiciones normales de trabajo en destilacio-
nes primarias y para condiciones atmosféricas deberi variar den-
tro de limites muy: estrechos; datos experimentales con los que se
trabaja en la prictica son:

MATERIAL. Libras de vapor por galon de
material,

Nafta, 0.1l — 02

Kerosina, 02 — 0.3

Gas oil, 08 — 0.8

Fuel 0il, 04 — 0.8

NUMERO DE PLATILLOS—Los métodos propuestos para el
caleulo del ntimero de platillos para torres de petréleo ha sido un
problema bastante complicado en virtud de que no se cuenta con
un material de solo dos componentes. Son multitud de hidrocar-
buros los que constituyen un crudo y ademdis las torres tienen sa.
lida para dos o mas productos laterales.

Los métodos propuestos son:

1.-—Caleular la composicién de equilibrio de los componentes
en cada platillo por el método de aproximaciones. Este método es
de poca utilidad prictica en vista de su laboriosidad y poca exae-
titud.

9 —Brown ha propuesto un método fundado en el Fuctor (e
Absorcién ideado por Kremser, al que le ha hecho algunas madi-
ficaciones. Este método esti sujeto a correceiones, pues también
se hasa en aproximaciones.

3.—Hay un método que se hase en la consideracion de cierios
componentes ‘“clave’™ y con ayuda de ellos v la aplicaciéon del mao.
tode erdfico de McCabe y Thiele se puede llegar a un cileunlo has.
tante aproximado.

Todos estos métodos requieren un conocimiento analitico, apro-
ximado euando menos, del material por fraceionar. Por 1o tanto
ademéas de la destilacién TBP se necesitan los porcentajes de los
principales hidrocarburos.
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Un método mas sencillo aun cuando no tan aproximado es el de
considerar a un hidroecarburo como representativo para cada una
de las fracciones y hacer un analisis de equilibrio con ayuda del
método de MeCabe y Thiele. Los tramos que se deben caleular
primero son los superiores.

IEn vista de que este método no requiere andlisis TBP es el que
vamos a utilizar mas adelante en el edleulo del tramo de gasolina
a kerosina.

METODO DE NELSON Y ROLAND.—Cuando se tienen sufi-
cientes datos y facilidad de efeetunar determinaciones analiticas
exactas este método es el mis conveniente por su exactitud.

21 método, a diferencia de los demds, se basa en edlenlos hasa-
dos en Porcentaje de Volumen Liquido en vez de Fracciones Mo-
Jares. Bsto simplifica los ecaleulos puesto que los pesos molecula-
res de ciertas fracciones no siempre se tienen con hastante exaec-
titud y en cambio todas las fraeciones se juzgan por sus porcen-
tajes de liquido destilado. La relacién que hay entre las fraccio-
nes molares v los PVL se caleulan por las sicuientes ecuaciones:

833 ad,Y, 833 d Y .4
v, = m 1 ‘m i
= e ] ‘rn+1 = e T ]
833 d 100 833 d 100
m m '
A n+1 - % df ¥iid Vot
¥ m o d; ¥y ¥

Nomenclatura para los cilculos.

v = mols de vapor.

¢ = mols de reflujo.

R = mols de calor de Balance de Reflujo Superior.

D = mols de producto superior.

y. = composicién del vapor, fraceién molar.

Y = composicion del vapor. Poreentaje de volumen liquido
(PVL).
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composicion del liguido, fraceién molar.

‘\: ——

X = composicion del liquido, PVL.

a = numero teérico de platillos.

n = mnumero de platillo.

¢ = exceso de vaporizacion o reflujo como fraceién de R.
cR = mols totales de reflujo interno en la parte superior.
b = relacién de reflujo, reflujo total interno dividido por

producto superior.

Un método légico para el cileulo consiste en considerar a enda
uno de los hidirocarburos de una mezela como un solo producto.
En seguida calcular la composicién en cada platillo de cada uno
de los diferentes hidrocarburos hasta que se identifiquen en alou-
no de los dos productos prineipales. Si no se tiene el anilisis del
crudo alimentado, resultados muy aproximados se obtienen con-
siderando un producto de destilacion parecida y de propiedades
tales como presion de vapor que puedan identificar al corte en
estudio. Parte de cada uno de estos cortes. después de establecer
su equilibrio en ecada platillo llegan a formar parte del destilado
o del residuo. La suma de varios de estos cortes dan lugar a la
formacion de un producto que se compara con un produecto co-
mereial por medio de su curva de destilacion. Este método es el
més usual para comparar fracciones de petréleo, pues se ha lle.
eado a formar un juicio analitico muy aproximado con sélo ohser-
var la curva de destilacién de nn producto para saber si se ha Jo-

arado un fraccionamiento aceptable.
La ecomposicion del vapor y el liquido en cada platillo puede

ser analizada en funcién del reflujo superior, el reflujo en exceso

v el niimero del platillo.

Reflujo interno (o caliente) = R+ ¢cR = eR
R
Disminucion del calor de reflujo (por platillo) = —
a
Mos del reflujo del platillo
R n
n:O"=(‘R———nr=R- e — —
a a
eR
Relacién de reflujo = h = —
D



bD n n
On=__ i =bD Ty B (2%
e a ea

Lia cantidad de vapor generada en cada plato es:

R
N, = R 4 &R — ~ in — 1)
a
b
= D 4+ D — — (n — 1)
e
b
= D 1 + b — — in — 1)
ea

Relacion de equilibrio en cualquier platillo.
Por un balance de material :

V1-|+1 yn*ﬂ -!_ 0 nl = 1 e ¥ ¥ —:— 0 X

n-

Eliminando la composicion del liquido por introdueccion de cons-
tantes de equilibrio v valores de vapor y reflujo calenlados ante-
riormente :

hD hD n—1
v 4+ bl — — 1 Vo1 + i B e e
eil e a
yn-1
K n-1
b bD ge— —n
D + D — — (n — 1) Yy 4+ — a )
ea [ — =¥
K,
b b
n n—I1
1 4+ b —(o-1)+ —— e——)) V.- h(o———
ea eKn 2 8 T
e K_,
Yt b
1 4+ b — — n
ea

e



Platillo superior

Por un balance de material :

hD 1 ¥
,\?.1 v 1+ [ PO - = \'2‘\?2 —f— bDy]
e a K1

Sustituyendo V, ¥ V , y simplificando:

b 1 ¥o 1 (u?+ eq-t)
¥,= 1+b+_(e_-__ — b §—— = 1) R Ki
eK = ¥, o

b
1 +- bh — —
ea
Para torre de un platillo: a = 1
v, 1 D =1
e sy D) i
Tp  ooE R K,

R

Segundo platillo :

b 1
b~ e (2 1)+__ eﬁﬁ‘) Y
ea el{, <o

2b
1 - b — —

e

Para torre de dos platillos:

Vs o D B E(.n_z) (ea—-l) (ra—2)
S gy D { T R o D
u—+¢u-2( R K:(aE+eﬂ'1) K1I{2(8-!?+83~—1

R




El vapor de enalquier platillo en funecién del vapor superior.
Primer platillo:

1 D ea — 1
F¥u's = a — = ——
D R K,
a— + ea—1
R

Cambio de la composieién del vapor en la torre,

Primer platillo:

y2 1 D P —1
T = — 41
¥4 D R K,
— e — 1
R

Relacion del producto superior y del primer producto lateral.
[ios platillos:

X, J Re — 1)

s D 4 S

¥y D Ik,
RIK, — 4+ & — 1
R

Tres platillos:
2
X5

) - _72 D
= D
}‘—= Ka(22+2.-1) (D (2R—+2=") +E2 fe — ) =

1

R(2e-2)2
2K, K,

Los cfileulos para el disefio de la planta deben arreglarse eomo
sivne:

i.—Examen del erudo de una manera detallada y ordenada.

2.—Examen de los productores que se pueden obtener con sus
eraficas caracteristicas y propiedades principales.
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3.—Formacion de una tabla con los datos principales de los

productos y del erudo. Esto ayuda a simplificar los cileulos.

+—Disenio de la torre fraccionadora, calenlando temperaturas
de salida de los diversos productos, canfidad de vapor. temperatu-
ra de alimentacidon de la carea a la torre. niimero de platillos, dii-
metro, ete.

d.—Disefio del equipo auxiliar,
tificadoras auxiliares. calentador combustible, ete.
ricurosamente cientificos, rela-

cambiadores de calor, torres rec-

Los prineipios de destilacion,
tivos a mezelas binarias son de un valor muy relativo en el disefio
de torres fraccionadoras de petrdleo. No se ha encontrado un mdé-
todo exacto de aplicar estos conocimientos. £l problema se com.
plica debido a que de una torre se acostumbra recozer cuatro o
cinco fraceiones de diferente region de destilacion. Tlay la nece-
sidad, en este easo de adicionar una torre de recticacién para pro-
ductos intermedios, pues en dichos platillos cirenlan fracciones
mis ligeras v pesadas que las que se deben producir. Torres adi-
cionales para rectificar kerosina y gasoil son usadas con equipos
de Destilacién Primaria.

Bl método que se emplea para caleular la cantidad de Reflujo
Exterior necesario para efectuar un buen fraccionamiento es hacer
un balance de calor. La earga se alimenta a una temperatura mu-
¢ho mayor que la salida de los productos. excepto el residuo; la

eantidad de calor en exceso existente en la torre es la debida al

reflujo que se debe emplear. El reflujo deberd ser de la misma

composicion que el producto. excepto en el caso que sea reflujo

cireculante que se alimente a un platillo intermedio. El punto Je

partida del balance de calor deherd ser la temperatura del vapori-
zador (platillo de alimentacién), pues alrededor de este dato oira
todo el disefio. La temperatura de salida de los diferentes produe-
tos es de gran importancia. Puesto que N0 Se conoce exactamente
al iniciar el edleulo, debera suponerse que el producto superiop
saldrd a la temperatura de su punto de 100% en la Destilacign
Flash, caleulada a partir de la ASTM o la TBP., los demas pro.
ductos que salen en puntos intermedios de la torre se supondrj
que salen a la temperatura de su punto 0% segun la curva Flash.
pues éste serd el punto de condensacion. Se caleulan estag tempe-
raturas segin este sistema, puesto que el proceso que sigue la va-
porizacion en la torre, cambiadores de calor v ealentador sicue
el mismo camino basado en la destilacion Flash.
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Después de caleulado el balance de ealor y la cantidad de re-
flujo indispensable para el buen funcionamiento de la torre, se
corricen las temperaturas supuestas por medio de la presion exis-
tente en el platillo para cada producto. La presién existente de-
pende de la cantidad de vapor inyvectada, la eantidad de reflujo
que cireula por dicho platillo ¥ la cantidad de producto, ademas
de la presion atmosférica. Bl método de edleulo para la salida de
los productos laterales se dificulta porgue mayor ntiimero de frae-
ciones, que pueden influir en la presion existente en el platillo,
cireulan por alli. Las fracciones lizeras que pasan a temperatu-
ras elevadas, comparada con su punto de ebullicién, actiian como
aases inertes en dicho platillo e influyen en la presion a que se
encuentra sometido. Practicamente, se considera, que las fraccio-
nes correspondientes que se sacarin dos o mas tramos arriba del
platillo en consideracién. actuaran en ¢é1 como gases fijos. Asi en
el platillo de salida de Gas Oil las fracciones de gasolina ayuda-
ran a disminuir la ftemperatura de condensacién, mientras que la
kerosina no influird para nada.

Después de caleular todas las temperaturas de salida se efee-
tuard una reetificacion de la cantidad de reflujo necesario, con los
datos mas exarctos obtenidos. Cuando se hacen cdleulos con mate-
riales como el petréleo no se pueden aplicar rigurosamente las le-
ves de equilibrio, relativas a vaporizacién y niimero de platillos
necesarios. Se dificulta, como ya dijimos, por ignorar la compo
sicion exacta de sus compuestos quimicos y, ademds, las presiones
de vapor de los constituyentes no es siempre abundante. Por esto
es que se acostumbra caleular las relaciones de equilibrio por la
curva Flash. Dicha curva Flash ha sido relacionada experimental-
mente por I'iremov ¥y Beiswenger con las curvas de Destilacion
ASTM v Temperatura Real de Ehullicién (TBP).

La velocidad de los vapores entre los espacios de platillo a pla.
tillo es de importancia para el disefio. pues velocidades excesivas
p:-m'n('ur;'m deshordamientos molestos v falta de homogeneidad en
la composicion de los platillos. Para torres que operan atmosféri-
camente, la caida de presion promedio por platillo a las siguien-
tes velocidades es como sigue:

Velocidad (pies por segundq) Caida de presion (Libras por pu
seg

1 agada cuadrada por platillo).
2 0.05
3 0.12
4 0.18
0,25



Listos datos son para cantidades normales de flujo. Para des-
tilaciones Primarias y. platillos de 22 pulgadas de alto, la veloei-
dad superficial usada es de 2 — 2-5 pies por segundo a presiones
como de 17 libras por puleada ecnadrada.

La ecuacién siguiente:

W-CVd, (a, — d;)

es empirica ¥ sirve para calcular el didmetro de las torres.
W, es la masa velocidad expresada en libras por pie cuadrado

por hora.
C, una constante que depende de la altura de los platillos v la

tensién superficial del liquido.
d,, densidad del liquido, libras por pie cibico a las condicio-

nes de la torre.

dz,densidad del vapor, libras por pie cilibico a la temperatura
de la torre.

La velocidad es mixima en la parte superior de la columna y
debido a esto los datos del producto mas volatil deberian usarse
al determinar C.

Una tabla que es usada en el diseiio de Torres para Destila-
¢i6n Primaria indica los siguientes datos, relativos a namero de
platillos mas convenientes entre cada tramo de dos fracciones con-

tiguas:
Material. Nrmero de Platillos entre
fracciones,
. : =
(Gasolina a kerosina. Hhaeob
(Giasolina a Nafta. 4 a5
Nafta a kerosina. 4a5
Kerosina a (ias Oil. 4 a5
(Gas Oil a alimentacidn. 2a3
4 a5

Reectificacion
(torres anexas),

mtermedios se

El uso de columnas auxiliares para productos
las fracciones

hace muy necesaria para rectificar un poco mis
Para el diseiio de ellas sélo es necesario tomar en consideraeion

el volumen de vapor de agna.

Y,




Los cambiadores de calor, condensadores, enfriadores y. calen-
tador estdin regidos por las leyves de transmisién de calor. Las ecua-
ciones existentes son las mismas que para los demfs materiales,
solamente que por la gran cantidad de disefios en Ingenieria de
Petrileo, esta industria ha formado sus coeficientes de transmision
particulares ¥ muy apegados a las condiciones existentes en las
refinerias. Estos coeficientes dependen de menos factores que las
ecuaciones de ‘‘H’. Los factores mis importantes en el cileulo
de los coeficientes de transmisién (h) para materiales petroliferos
son los siguientes, viseosidad del material, velocidad y proceso
efectuado. Estos coeficientes estin mis aperados a la rvealidad que
los valores que se obtienen por las ecuaciones generales que son
mucho mis complicadas.

CRACKING.—Aun cuando nuestro tema mo toca especialmen-
te este topico lo mencionaremos de una manera muy general, pues
tien2 una gran importancia actualmente.

1 método por medio del cual las moléeulas de petrdleo bas-
tante grandes (compuestos pesados), son descompuestos térmica-
mente v desdoblados en moléenlas mis chicas (compuestos ligeros)
de menor punto de ebullicién se ha llamado “‘Cracking”. Como
complemento de dicho desdoblamiento se sucede un proceso de po-
limerizacién por medio del eual también se forman compuestos
mas pesados que del que se partid.

T rendimiento del desdoblamiento es mayor que el de polime-
vizacidon y como producto ligero se obtiene una ‘‘(tasolina Crae-
keada’. Los produetos de polimerizacién llegan al extremo de dar
alquitrin y ecarbén. Los productos intermediarios, como son gas
oil, fuel woil, ete., no se acostumbra obtenerlos en ese estado sino
que se recirculan para una sepunda descomposicion.

T.a propiedad saliente de la gasolina crackeada sobre la direc-
ta es la de poseer un mayor Indice de Octano dehido a contener
mayor porecentaje de hidroearburos aromiticos y no saturados, que
no colpean en los motores (antiknockers). Los hidrocarburos naf-
ténicos y parafinicos, que tienden a golpear més (knockers), son
contenidos en mayor porcentaje por las gasolinas directas.






IV.—DISENO DE UNA PLANTA PARA DESTILACION PRIMA.-
RIA DE 7,500 BARRILES CON EL CRUDO DE LA P. BAD-
GER DE ATZCAPOTZALCO, D. F.

Como primer paso en el disefio examinemos el erudo con el que
estuvo trabajando la Planta Badger de Atzeapotzaleo durante al-
cgunos dias del mes de Junio de 1939. ]l erudo fué examinado el
dia 9 de Junio ¥ las condiciones de operacién anotadas fueron las
de ese mismo dia.

Presentamos en seguida la grafica de la destilacion ASTM del
erudo, puesto que en dicha refineria no existe equipo con que
efectunar la True Boiling Point ni la Flash. Ademis de la destila-
cion ASTM se acostumbra efectuar en esta vefineria una destila-
¢ion en una torre muy semejante a la Badger, su capacidad es de
20 litros ¥ opera con vapor y por lo tanto no es posible conocer
los porcentajes destilados contra la temperatura del vapor. Las
fracciones destiladas se van juntando hasta ver una mezcla con
punto final del producto que se desea obtener y asi puede uno
calenlar el poreentaje de dicha fraceién en el erudo. Asi se tienen
muestras de los productos deseados en una cantidad suficiente pa-
ra hacer las pruebas requeridas a los produetos. No obstante es
indispensable hacer antes destilacion ASTM para darse una idea
del poreentaje que debe uno cortar para cada produeto.

Debemos advertir algo con relacién al erudo (ue nos servird de
hase en este diseito: no se trata de un erndo en el sentido estrieto
de la palabra. sino que es un ““Sintéleo””. Se le llama sintéleo a un
erudo que se le hacen algunas modificaciones en su composicién.
Fste crudo antes de ser hombeado a México fué adicionado eon
easolina. No obstante trabajaremos con 4] como si en realidad fue-
ra crudo.

Observindolo en su contenido en gasolina, vemos que tiene en-
tre 85-37%, de punto final entre 410-415°F., lo cual hace que se le
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clasifique entre los crudos de Tipo Mixto. Su peso especifico es
de 32.8 grados API y tiene un punto de destilacién de 50% igual
de 572 grados I, por lo tanto queda comprendido, segin esta cla-
sificacién en los de Tipo Mixto, también. Como confirmaeion, aun
cuando no entra en el terreno de la clasificacién de tipos, vemos
que los factores de ‘“Caracterizacion’ de él y sus fracciones res-
ponden a los de un material de Base Mixta, pues tienen un valor
alrededor de 11.8.

Presentamos también las grificas de la gasolina, kerosina y gas
oil que se podrian obtener. en un buen fraccionamiento, con este
crudo. La curva del gas oil es teérica, pues no nos fué posible ob-
tener la fraccion completa en el laboratorio,

El Balance de Materia de los productos de la Destilacion que-
dard en la siguiente forma. Los Pesos Moleculares asienados son
aproximados v obtenidos de Tablas especiales para fracciones de
petréleo.

Mate- Porcen- Grados Densi- Libras  Galones Libras 309% B. PPeso
rial, taje., API.  dad. por por HR. r. . Mole-
ealon, HRR. ~ular,
Pérdida 1.0 181 338 45
Gasolina 35.0 57.9 0.747 622 4594 28575 246 102
Kerosina 0.5 393 0.828 6.90 1,247 8,604 453 174
Gas 0il 26.0 248 0905 7.54 3412 25726 588 240
Residuo 28.5 11.4 0990 825 3,741 30.863
Crudo 100.0 32,8 0.861 7.7 13,125 94,106 5H72

Condiciones de operacion: el erudo esta a 70 grados F.; Capa-
cidad de la Torre para 7,500 Barriles por dia (24 hrs.); Presién
del Vapor: 90 libras por puleada cuadrada, absolutas: tempera-
tura del agua: 70 grados F.. Presion Atmosférica en Atzeapotzal-
co: 585 milimetros de mercurio.

Calculo de las Vaporizaciones Flash para los Materiales,

Crudo.
Punto de Destilacion ASTM, 50% ................ oT2°F.
(G92—182
Pendiente ASTM, 10-709% = ———— ... ... ... 8.5
60
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Péndiente: BIASH oo v arsini rasin ok aimas shes ¥ mus 6.4

Punto de Destilacion 509 Flash .................. 530"F.
TPunto de Destilacion 0% Flash = 530—(50x6.4)= . 210°F.
Punto de DDestilacion 1009 Flash = 530--(50x6.4) = 850°F.

Gasolina,
Punto de Destilacion ASTM 509% ... ..., 246°F.
202--148
Pendiente 10-70% ASTM = ——7 — ... ... ..., 2.4
GO
Paticlieivte: TTASN, coe vommais 3 snevie 5 s & 550 5 o ims 1.8
Punvto: 0% Plasll .50 0 o550 wini o muimememeile it s ks 242°F.
Punto 0% IP1ash ettt i vee v e 177°F.
Piiita 10098 PLSH oo vns fms s vaen v ames g s 307°T
Kerosina.
Punto de Destilacion ASTM, 50% ......ccvevvnn... 453°F
465—407
Pendiente ASTIM = — it i smiin s v s e 1.0
GO
Pendiente TIash o covs s oo s 095 555 raemas s otsie s o 0.5
Piiirto; 500 TIaSH « v T it » i momions s (s @ wnrs o 449°F.
Pt TO09E PIaH, som « Gomie baba b ik wamn vsn o 474°F.
Punts 0% FIEEN 5 « 5 cees © veos 5 v & 60 5 §oms 8 ined & 424°TF,
Gas Oil.
Bimio e 50T MBTIL ;s s pum & suian il Sok 5 e s D88°F
Pendiente ASTM = 615-530/60 ... .....ocvvnn.... 1.4
Pendienite FIash . cones o vons cons s sons cnn ssms 0.8
Pt SR BIOSH o & e = v o gpsssms s s H85°F.
Bupiin: 10000 BISSH cou s o vnons sy s osm s nms s batie 558 625°T.
Piaiite 005 FIETN © csions o e nmees o aniin womse s s 545°T.

Rstos puntos de destilacién estdn dados a 760 mm. de presion.

l.\

Badwer opera contra una presion atmosférica de 585 mm,,

pero todos mis datos fueron corregidos a una atmésfera de pre-
sion con objeto de simplificar los edleulos. Para correcciones de
puntos de ebullicion debidas a diferencias de presion, se usé 1a
ecuacion de Sidney Young.
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Caleulo del vapor necesario para Rectificar.

Material, Lbs. de vapor pov Galones por hr. Lbs, de vapor por
zalon de material, de material fora.
Kerosina 0.2 1247 249.4
(+as 0Oil 0.3 3412 1025.6
Residuo 0.4 3741 1496.4
Total de vapor necesario para rectificar ... ... 27694

NUMERO DE PLATILLOS.—In vista de que no podemos usar
métodos muy exactos debido a falta de conocimiento de la compo-
sicisn del crudo nsaremos como via de comprobaeién un caminae
sencillo para calecular el nimero de platillos necesarios para el
corte de gasolina a kerosina.

Tna de las suposiciones que vamos a utilizar es la de conside-
rar a un compuesto hidrocarbonado como representativo de la ga-
solina v otro como representativo de la kerosina. Escogimos como
el representativo de la gasolina aquel compuesto que tiene una
presién de vapor de 760 mm. a 307°F., (temperatura 100% Flash),
v de la misma manera para la kerosina aquel que hierve a la tem-
peratura 100% Flash de ella.

La curva de equilibrio entre estos dos compuestos aplieando el
método eriafico de MceCabe-Thiele nos da un ecomportamiento apro-
ximado enire dichas fracciones. Si consideramos que al fraceionar
vamos a dejar a la gasolina con 1% de Kerosina y a ésta con 1%
de vasolina tendremos el signiente e¢dleulo:

Componente volitil, gasolina.

Temps}r‘alura Ps mm. Hz, Pk mmn. Hg. X ¥
T 760 52 1.00 1.00
020 931 83 0.798 0.973
350 1344 114 0.5625 0.929
400 2533 259 0.22 0.733
495 3362 362 0.133 0.588
450 4240 A517 0.066 0.368
474 H273 760 0.00 0.00



Nimero minimo de platillos: 4.
teflujo minimo: 1/14.

Para un veflujo intermedio: 0.200: el calenlo erifico nos da
un numero de platillos Perfectos = 7, (véase grafica).

Sioconsideramos una efieiencia de platillo izual a 0.7, obten-
dremos para el corte de gasolina a kerosina un ntimero de plati-
llos igual a 10, Este niimero coincide con los datos empiricos de
diseno e torres de petrdleo. Iistos datos indican que parva dicho
corte debemos poner unos 6 platillos en la torre principal y son
necesarios unos 4 platillos para rectificar la kerosina,

“ALCULO NUMERO DE PLATILLOS
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Tablas experimentales con datos muy prieticos, que ya hemos
dado anteriormente, sirven para el cilenlo rapido v aproximado
para torres de petrdleo. Basados en ellas seleecionaremos la torre
para destilar el erudo en estudio.
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Numero conveniente de platillos.

framo.

Gasolina a kerosina ]

Kerosina a gas oil B]

Gas oil a plato de carga 3

Agotamiento 4

Rectificacion kerosina 4
Bl

Rectificacion gas oil

Para el edleulo de la presion existente en cada platillo usamos
los factores practicos de torres Primarias para destilar petrédleo.
La velocidad supuesta, a reserva de que la comprobemos mis tar-
de, serd de 2.25 pies por segundo en el interior de la columna.

Posicion del Platillo. LDbs. por pulgz. cuad. Lbs, de vapor.
Gasolina 4.0 2770
Kerosina 481 29220
(Gas 01l 5.49 1497

2.9 1497

Vaporizador

Estas presiones son las normales en una torre que opera en con-
diciones atmosféricas. Aun cuando las torres estan probadas a una
presion de 25 a 40 Libras por pulgada euadrada, no es posible que
puedan operar en dichas condiciones porque las causas de acei-
dentes no son generalmente por exceso de presidgn sino por corro-
sién de la columna debido a los erudos que eirculan. Por esto la
presion que se deberda usar en el platillo superior no debersi ser
mis alta que 4 lhs. por pulg. enadrada (manométricas).

CALCULO DE LA TEMPERATURA DEL VAPORIZADOR —
Considerando que cuando entra el crudo a la torre deberi llevar
vaporizados los productos que saldran en los platillos superiores
al vaporizador v como éstos suman 61.5% del total del erudo, la
temperatura correspondiente obtenida a dicho poreentaje en Ja
curva Flash, a 760 m. m., es de 605°F.

Corrigiendo dicha temperatura a las condiciones de] platillo

teremos .
5.9
— 760 = 890 m.m.

o T I : QR
Presién en e] vaporizador: 585
14.7
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Mols de casolina = 280.1
102
8604

JMols de Kerosina _ = 49.5
174
25726

Mols de zas oil = 107.3
240

Total mols de vapores ............... 436.8
1497

Mols de vapor de agua _— = 833.2
18

Moals T0baless . oommmsmmpems s oo 520.0

436.8

Presion parcial del erndo en la fase gaseosa 890=748 m.m.

520

Corrigiendo la temperatura de G05°F, supuesta, a 748 m.m. obte-
nemos la temperatura real a la enal debemos alimentar el erudo. Es-
ta sera 604 erados F.

Para hacer el balance de calor en la torre, en vista de que no
conocemos las temperaturas de salida en la operacién real debemos
suponer unas hastante apegadas a la realidad. Usaremos para el pri-
mer balance las siguientes suposiciones:

Mnaterial, Temperatura Flash. Temperatura  supnesta,
(asolina 307 —— 100% 292°T,
Kerosina 424 — 0. 405°F.
Gas Oil 55 — 0. 520°F.
Residuo 520°1.  (¢omo seguridad).

CALORES ESPECIFICOS.—Para efectuar todas las deméis ope-
raciones, que consisten en su mayor parte de balances de calor, ne-
cesitamos como datos indispensables los ealoves especificos de las
fracciones y los calores latentes.

Los calores especificos los calenlaremos tomando como base los
petréleos MidContinent v con los signientes Factores de Carvacte-
rizacion obtenidos por medio de la férmula correspondiente :

—T9—




(zasolina 12

Kerosina 34 b

Gas oil 11.4

Crudo 11.8

Residuo 11.0

BALANCE DE CALOR DE LA TORRE (inicial) .
Enfriar Gasolina (vapor) . 28575(604-292)0.57 = 5.086,350 BTU
Enftriar Kerosma (vapor) . S604(604-405)0.58 = 989,460
Tnfriar Gas oil (vapor) ... 25726(604-520)0.57 = 1,231.548
Enfriar Residuo (liquido) . 30863(604-520)0.65 = 1,697,465
Bnfrigr Vapor ... osess o 2770(320-202)0.5 = 38,730

Total calor sensible ......... ... .. 9,046,903

Condensar kerosina (a 405) 3604 x 110 = 916,440
Condensar gas oil (a 520} 25726 x 99 = 2546874

Total calor en exceso, calor de reflujo ....... 12,540,217 BTU

Usando gasolina como reflujo frio, invectindola a 120°F., para
que salga en estado de vapor con el producto; ('p = 0.57 v ealop
latente, 125.

12,541,000
Libras de reflujo frin —-— = 562338
125 + (292—120)0.57
56,238
Galones de reflujo — = 9,041
6.22

Correccion a la salida de la Gasolina.

Labras: de Samolbis o v oons 3 avsmmme s aremins € 3w 98575
Libras de TEITHFO s 5 o SEBA R § 3 WFES ¥ FREEHGE R & spareners 5 56238
Libras de TRTID T o, 1 s 51 8 Hgaiossnonod ) sewionts ) SASMSIAIEFS 84813
84813
Mols de vapores = 831
102
2770
Mols de vapor de acua —— = Jpd
18 SES

Mols totales .



Presién parcial del producto en el platillo superior:

531 4

s B8 <
985 14.7

760 = 670 m.m.

Correceion de la salida de la gasolina debida a la presion existen-
te con ayuda de la eenacion de Sydney Young :

Temp. veal = 307 —(0.00012(760 — 670) (460 + 307) ) = 299°F.
m

femperatura de Salida del Gas Oil.
Lalance de Calor en su platillo:

Enfriar casolina (vapor) ... 28575(604-520)0.63 = 1.514,475 BTU
Enfriar kerosina (vapor) ... $604(604-320)0.61 = 438.804
Enfriar Gas Oil (vapor) .... 23726(604-520)0.57 = 1.234,848
Enfriar Residuo (liguido) .. 30873(604-520)0.65 = 1,698,015
Condensar Gas 0il 25726 x 99 = 2546,874
SOVIINEL & 55 sesumessn sananirrm 7,433,016
Calentar Vapor de agua 2770(520-32050.5 = 277,000

Total calor en exceso: .. 7156.016 BTU

7.156,000
Mols de reflujo interno  — — Y
240 x 99
Mols de material que actiian como gases fijos:
WPRBOT (8 BRI r » = soiswn § BABEE § 2oins betsnissh w wimmwon o i & ¥ 154
CUAROTIIE ¢ o 5 wwweess = 5 = veenids 5 HRal & + srms o noveis s S ¢ s b 280
Dlols: TOLATESRE mmive 5 5 4 Gmei 3 50555 T siminls o mavmse  siaimie = sipiom o 735
£ 1)
Presién en el platillo de pas oil —— 760 4- 585 = 870 m.m.
14.7
301
Presion parcial del gas oil — 870 = 355 m.m.
735

-



Temperatura corregida para la diferencia de presion:
545 — (1 0.00012(760-355) (4604-545) ) = 498 grados F.

Temperatura de salida de la. Kerosina.

Enfriar gasolina (vapor) .. 28575(604-405)0.6 3,429,000

Enfriar kerosina (vapor) .. 8604(604-405)0.58 = 1,006,668

Enfriar Gas Oil (vapor) .. 25726(604-498)0.57 1,543,560
)

Enfriar residuo (liguido 30873(604-498)0.65 = 2,130,237

I

Condensar gas oil ....... & 2,546,874
Condensar kerosina ....... 946,440
Total: ................ 11,602,779
Calentar vapor 2770(498-320)0.5 = 246,530
Total calor de reflujo interno 11,352,249
11,353,000
Mols reflujo interno ———— = 594
‘ 174x110
Mols de vapor de agua 154
Mols totales 748
4.8
Presién en e] platillo de la kerosina 585 + —— 760 = g33 m.m,
14.7
594
Presién parcial de 1a kerosing —— 833 = 66Tmm.
748

Correccién de 1a temperatura por diferencia de presién:
424 — (0.00012(760-661) (4604-424) ) = 413 grados I,
Segunda Correccién de Salida de Gasolina-Balance de la Torre.

98575 (604-300)0.57 =  4,943475 BTU
8604 (604-413)0.58 = 955 044

Enfriar gasoling
Enfriar kerosing

g2



Enfriar gas oil ........... 25726(604-498)0.57 = 1,569,286
Enfriar residuo .......... 30873 (604-498)0.65 = 2130.237
Enfriar vapor ............ 2770(320-300)0.5 = 27,700
Condensar kerosina ....... = 912,024
Condensar gas oil ......... = 2,598,326
Total calor de reflujo .. 13,136,092 BTG
C'alor latente de la casolina a 300°F. = 123
12.136,092
Libras de reflujo frio = 57,615
1231 (300-12000.58
57,615
Galones de reflujo — = 0263
6.22
9263
Galones de reflujo por galén de producto = 2.02
4594
Libras de gasolina 28575
Libras de reflujo AT615
Libras de vapores 86190
26190 ~
Mols de vapores = 845
102
Mols de vapor de agua 154
Mols: ToFaleSs = vuews ¢ 5 s s & SWEE T 9S85 5 mia 999
Presion del platillo superior de la torre 792 m.m.
845
Presion parecial de gasolina ¥ reflujo —— 792 = 670 m.m.
999
Correccién de temperatura 307 — (10.00012(760-670) (4604-307) )
= 299°F.

Diametro de la torre.

(Caleulo de 1a masa velocidad con ayuda de la ecuacion de Souders
y Brown:

W=0/d,@d,—d,)

Densidad (d,) de la gasolina, con ayuda del coeficiente de ex-
pansién = 0.635 pero expresada en libras por pie ciabico 5.29 x

7.48 = 39.6.
—83



Densidad (d2) del vapor en la punta de la columna.

Libras de gasolina 28575
Libras de reflujo 27615
Libras totales de vapores 86190 mols tofales 845
mols de vapor 154
Mols totales 999
Libras de vapor de agua 2770
Libras totales 88960

A una presion de 792 m.m. y una temperatura de 299°F.. el volu-
men aproximado sera:
(4604-299) 760
999 x 379 = 530,069 pies eithicos por hr.
520 x 792

88960

—— = 0.17 Lbs. por pig eiibieo,

530,069

La tension superficial usada para gasolina en Destilacion Pyi.
maria es de 19 dinas por centimetro. Correspondiente a esta ten-
sion y para platillos de 22 pulgadas, la econstante (' de la ecuacion
tiene un valor de 590.

Entonees, W = 590/0.17(39.6 — 0.17) = 1538 Lbs, por pie
cuadrado por hr.

Densidad de los vapores

88960
Area de Ia torre = 58 pies cuadrados,
1538
Con un aumento para seguridad de 5.6
Total, area disenada 63.6 pies cuadrados,
Didmetro correspondiente 9 pies.
230,069

Velocidad de los vapores en la torre ———
63.6 x 3600

= 28

pies por segundo.

Sistema de Intercambio de Calor.

Condensador de (iasolina y Reflujo eontra Crudo,

La gasolina y el reflujo Sé-i](*ll de la torre a Mna temperatura de
299°F., a la que se condensardn: 86,190 x 123 = BTU liberadas al
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condensarse 10,601,370. El ¢rudo entra al condensador a 70°F.; si
usamos una AT en el extremo caliente de 19°F., tendremos la si-
guiente absorecién de calor por el erudo:

04704 (280-70H0.51 = 10.078,539

Sioel erudo es bombeado a una velocidad de 4 pies por segundo
a través del cambiador de 1 pulgada de didmetro, Ja temperatura
media del erudo sera de 175°I., v en estas condiciones la viscosidad
es de 3.5 centipoises; el coeficiente de transmisién de calor (h) pa-
ra el crudo es de 125

(h) para condensacion de easolina 145

Factores de correccion para estas condiciones 6 y 3.

1
I1, total = - = 438
1 1
— 4+ — + 0.009
125 145 '
222 — 19
AT log. = = 8I'F
222
In., —
19

los caleulos relativos a condensadores, enfriadores y demis equi-
po calorifico son hechos por medio de la muy usada férmmla de
transmision de ealor enunciada por Newton.
10.100.000
— = 2876 pies enadrados.
41.8 x 84
Aumento de seeuridad 300

Superficie del condensador -

superficie disenada 3176 pies cnadrados.

Enfriador de Gasolina y Reflujo.

Tenemos la gasolina y el reflujo a 299°F., y en estado liguido,
debemos enfriarlos hasta unos 95°F. para enviarlos a los tanques.

Trabajo del enfriador:

Enfriar gasolina y reflujo . 86190(299- 95)0.57 = 9,998,040 BTU
Enfriar vapor a 185°F. don-

de se condensara ...... 2770(299-185) 0.5 = 157,890
Condensar vapor .......... 2770 x 986 = 2,731,220
Enfriar agua a 95°8F, ... ... 2770(185- 95) 1.0 = 249.300



Execeso de operacién anterior
Trabajo total del enfriador

500,000
13,636,450 BTU

Usando una diferencia de temperaturas en extremo frio de 29°F.
13,636,450

el agua necesaria sera

129 — 25

AT log.

129

25

In.

(170-70)1.0

G3°F.

136,364 libras.

{h) para rasolina a las sicuientes condiciones: temperatura, 197
I.; velocidad, 3 pies por seg.; tubo de 1 pulg., viscosidad, 0.3 centi-

poises = 310
Muaterial, Velocidad, Temp. Viscosidad, Lado. H Correccion
media. h.
Gasolina 3 197 0.3 dentro 310 3
Agna G 120 fuera 500 4
1
H, total = = 65.5
1 1
+ — 4 0.007
500 310
13,636,450
Superf, del enfrizador. caleulada, = 3202 pies cuadrados.
65.5 x 6D
Aumento de seeuridad 300
Superficie disefiada 3502

Kerosina.—Enfriador.

La kerosina sale de la torre a 413°F., pero no conviene poner un
cambiador contra el c¢rudo por la poca cantidad de ella; el punto
de inflamacion de ella serq superior a 150°F., por lo ecnal convendra

enfriarla a esta temperatura :

860+4(413-150)0.58

1.307,808 BTT



1,307.808
= 18.683 Lbs.

RApua necesaria ————
(140—T70)1.0

273—380
AT log. = —— = 157°F.
573
ik ——
80
H, total para enfriar kerosina en Coil in Box, = 16.
1,307,808
Superficie = ————— = 526 pies cuadrados,
157 x 16
Aumento de seguridad 23

Superficie disenada 579 pies cuadrados.

Gas 0il.—Cambiador contra Crudo.
Siousamos una A T en el extremo frio de 40°I7., tendremos el si-

cuiente intercambio de calor:

Calentai eMidD wsssscossns 94106(330-280)0.59 = 2,776,270 BTU
Enfriar eas oil ............ 25726(498-320)0.61 = 2,804,134
Materinl, Temp. media, Viscosidad. Tado, H. (','m'll'f(‘(‘i('m
(tas oil 409 0.8 fuera 90 4
(rudo 305 1.3 dentro 240 3
1
II total = — = 455
1 1
— 4+ —=— 4+ 0.007
90 240
170 — 40
ATlg = — = 90
170
log. n, —
40
2 804,134

= {85 pies cuadrados.

Superficie del cambiador

90x45.5

Aumento para seguridad

Superficie disefiada

70

755 pies cuadrados,



Los datos anteriores son para un cambiador de 1 pulgada de
diametro.

Enfriador de Gas 0il,

El punto de inflamacion serd superior a 150°F. por lo que serd
una temperatura conveniente para enfriar el gas oil. Kl intercam-

bio de calor seri:
Enfriass gag 61l o oo s o 25726(320-150)0.51 = 2238162 BTU

2.938.162

Agua necesaria  ——— = 31.974 Lbs.

(140—70)1.0
180—S80
ATlg = —7— = 123
180
log. n
80

Para equipos de Coil in Box, la H, total, de enfriador para gas
oil es de 16.

2,938,162
Superficie caleulada = —— = 1138 pies cuadrados.
123 x 16
Aumento de seeuridad 110
Superficie disenada 1248 pies cuadrados.

Cambiador de Residuo contra Crudo.
Al salir del cambiador de gas oil el erudo tiene una temperatura
de 330°F., por lo que podemos tener el intercambio siguiente :

Residuo ...oovvveeeeennn. 30863(520-380)0.59 = 2,549,283 BTU
BEEED oo wimssns o swmones = @ szmm Q4106 (375-330)0.61 = 2,540,862 BTT
Las condiciones para el cambiador de 1 pulgada de didmetro se-
Tan ;
Mat. t.m wvel. vise. lado h. correc. h.
Residuo 450 8 4.5 fuera 59 3
("rudo 352 4 0.95 dentro 240 3
145—50
AT Jog. = —m — ——— = 90
145
log. n ——
50



H total =

= 31.3

Superticie caleulada —— = 905 pies cuadrados.
90 x 31.3

Aumento de seguridad 90

'Sll]ik‘l'fi(‘il_‘ diseniada 995 pies cuadrados.

Enfriador de Residuo.

T'ara enfriar el residuo hasta 170°F., tendremos un exceso de ea-
lor ce:

30863(380-170)0.5 = 3,240,615 BTU
3,240,615
Agua necesarin ———————— = 40508 Lbs.
(150—70)1.0
230—100
AT log. = — — = 156
230
In., —
100
11, total, para enfriadores Coil in Box de residno = 10.
3.240.615
Superficie caleulada  ————— = 2077 pies cenadrados.
156 x 10
Aumento de seguridad 200
Superficie disenada 9997 pies cuadrados,

Tubo de 3 pule.

CALENTADOR.—Para el disefio del calentador vamos a supo-
ner que la gasolina y la kerosina cambiarin de estado a nna tempe-
ratura de 413°F., v el gas oil To hard a 498°F. La Termodindimica nos
ensefia que hay la misma cantidad de energia en un proceso, aun
cuando éste se haga en distintos caminos y sélo depende de las con-
diciones iniciales y finales.
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BALANCE DE CALOR DEL CALENTADOR

Calentar gas ... ... ... .. 338(604-375)0.66 = 51,038 BTU
Calentar gasolina liquida .. 28575(413-375)0.7 = 771,525
Calentar gasolina vapor ... 28575(604-413)0.6 = 3,286,125
Calertar kerosina liquida .. 8604(413-375)0.65 = 215,100
Calentar kerosina vapor ... 8604(604-413)0.58 = 955,044
Calentar gas oil liquido ... 25726(498-375)0.63 = 2,006,628
Calentar gas oil vapor .... 25726(604-498)0.52 = 1,414,930
Calentar residuo liquido .. 30863(604-375)0.61 = 4,320,820
Total ealor sensible ... 13.021,210 BTU
Vaporizar easolina ........ 928575 x 106.5 3,043,238
Vaporizar kerosina ........ 8604 x 106 912,024
Vaporizar gas oil ......... 25726 x 101 2,598,326
Trabajo total del calentador. 19.574.798 BTO

La temperatura de alimentacion, como ya dijimos, es de 37541,
Los gases de escape deberan tener una temperatura de 300°F., ..
¥or que ésta para que el calentador trabaje en condiciones ¢ptimas,
0 sea que deberan tener 675°F. Si la operacion se efectiia con 25%
exceso de aire y el residuo de la destilacién se quema como comhys.
tible la pérdida debida a los gases de escape serda de 17%,

En procesos de estilaciones Primarias, si el calentador trabaja
con 25% exceso de aire, el factor de radiacién de él deberi ser e
48% y la ahsorcién gue un pie euadrado de superficie de tulo hace
es de 31,000 BTU por hora.

Las pérdidas debidas a paredes, techos. ete., se estimargy, en 39
(3%en la seccién de radiacién y 2% en la de conveeeion). [ ¢qlop
dado por el quemador quedar repartido de la siguiente maners .

9 calor .
0 100 BTU 7 hr

Calor dado al calentador 25,097.000
Pérdida en los gases de escape 17 4,265,490
Pérdidas por radiacién, conveecion. ete 5 1,254.850
Absorcién en la seecion de radiacion 48 12,546,550
Absoreion en la seccion de conveeeidn 30 7,520.1n0

La gasolina y 1a kerosina se vaporizarvin en la seccién (e iy
veceion y la temperatura del crudo euando sale esta seceign el
7,529,100 = 94106(413-375)0.63 + 3.043.238 4 919 g0y
+ 94106(X-413)0.65
X = 425°F.
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Los gases de combustién al entrar a la seceién de conveeeién tie-
nen un valor neto de su calor de combustién de 49%, (100-48-3) ¥
la temperatura de ellos serd aproximadamente de 1780°F,

Calculo de la seccién de Conveccion.

1355 — 300
AT log,. = ———Mm = 700
1355
In. —
300

La velocidad de los gases de escape en
por segundo v en tubo de 4 pulgadas de
temperatura media de 1228 de los gases el
mision de calor es de 7.33.

la seccién sera de 15 pies
didmetro interior: a una
coeficiente total de trans-

7.529.100

Superficie calenlada ———— =
700 x 7.33

Anmento para seguridad 150

1468 pies cuadrados.

Supertficie disenada 1618 pies enadrados.

Seccién Radiante.
En esta seceion la superficie estarda dada por la relacién.
12.046.560
31.000
Aumento de seguridad 39

389 pies euadrados,

Superficie de seguridad 428 pies cuadrados,

Combustible necesario para el Calentador,

Calor de combustion del residuo de 11.4 APT — 17.600 BTU /b,
25,097,000

== - = 1426
17600

Libras de combustihle por hora

Vapor necesaria para atomizar.

Se usa generalmente 0.3 Lbs. de vapor por Lh. de combustible:
1426 x 0.3 = 4278 Lbs.

Disefio de la Torre Auxiliares para Rectificar.

(Columna de Kerosina.

Hs conveniente instalarla de 4 platos. Para caleular su didmetro
s6lo se toma en cuenta el volumen del vapor :
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(d,), para kerosina a 413°F., : 5.75 x 7.48 = 43.0 Lbs./pie cu-
bico.

d , del vapor = 0.20.

La constante C para kerosina, en platillos de 15 pulgadas es de
400.

W = 400/ 02(43 — 0.2) = 1172 Lbs. por pie por hr.
Kerosina 8604
Vapor 250
Total Lhbs. 8854
8854
Superficie calculada = 7.55 pies cuadrados,
1172
Superficie disefiada 7.55 -+ 0.75 = 8.30 pies cuadrados,
Didmetro = 3.25 pies.

Columna de Gas 0il. _
Para Gas Oil es conveniente poner 5 platillos.
Didmetro: Lbs. de Gas 0il 25726

Lbs. de vapor 1024
Lbs. totales: 26750 por hr.
d, = 020 ; a4, = 624 x T48 = 469 Ibs. por pie
cithico.

W = 400 \/ 02(46.9—0.2) = 1224 Lbs. por pie cnadrade,
26750 ‘

Superficie de 1a columna = 21.8 pies cuadrados,
1224

Superficie disefiada 21.8 + 2.0 = 23.8 pies cuadradog,

Didmetro correspondiente 3.5 pies.

~sllie =



V.—COMFARACION DEL FUNCIONAMIENTO DE LA PLANTA
DISENADA CON LA BADGER.

Vamos a hacer en este Capitulo una comparaeion coneisa de los
datos sobresalientes en el funcionamiento de la Planta diseiiada con
la Planta Badger de Atzcapotzaleo; los datos de ésta fueron toma-
dos e! dia en que hicimos la destilacién del erudo.

Planta Badger. Planta disefiada.

Capaecidad ......c-omrvernnn 7500 B. P. D. 7500 B. P. D.
Diametro de Torre ........ 8.5 pies 9 pies.
Columnas auxiliares para rec-  Kerosina Kerosina y Gas oil.

tifiear ..-:cecvvsssanenn I

Productos obtenidos.

(tasolina. Region de destila-

CIGIT . oasme s & swenne s & & ien 100—3650F, 100—392°F,
Kerosina, Region de destila-

CIBN  sssmm s o v o guniesmes o v v 392—500T, 380—520°F.
Gas Oil, Regidn de destila-

CABN connbad § 5 BGEIES T 335—666"T, 505—T700°F.
Residuo, Region de destila-

CIOTI e T e AL KONl L e 330—

Temperatura de alimentaein
del erudo a la torre ... 419°F. GO4°F.

Vapor necesario ........... G660 Tubs./hr. 2770 Lbs./hr.

Temperatura de salida de la
gasolina en la torre .... 975°F, 92000,
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Temperatura de salida de la
Rerosing: « - con = mome « wue 203°F. 413°F.
Temperatura de salida del

GRS DA < smese sroemin s No se conoce 498°F.

Temperatura de salida del
crudo de los cambiadores
de calor v entrada al Ca-
TehtaGOr i 5 « wemiis 5 6 sites o 199°F, 375°I.

Presién de la torre en el pla-
tillo de salida de la gaso-

17 17 SR 12 Lbs./pulg.2.4 Lbs./pulg.2.

Presion de la torre en el pla-

tillo vaporizador ........ 15 Lbs./pulg.2. 5.9 Lbs./pulg.2.

REtigo = « oo v nissem v wopas Cireunlante Frio.

Todos los datos presentados aqui de la Planta Badger fueron to-
mados por mi, excepeion hecha de las destilaciones ASTM de ]os
productos, los cuales me fueron proporeionados en el Laboratorig
v hechos alli. De los demis datos solo cantidad de vapor econ gue
estaba trabajando fué la que tuve que caleular y presento dicho
cileulo como parte de este Capitulo.

CALCULO DE LA CANTIDAD DE VAPOR CON QUE TRABA-
JA LA PLANTA BADGER.—La gasolina produeida por 15 Planta
tiene una regién de destilacion de 100°F.(I.B.P.): 250°F. 509, Aq.
TM.. 365°F.(F.B.P.) : Peso Molecular, 102

Pendiente ASTM — 2.3. Pendiente Flash — 1.25.

50% ASTM — 250°F.; 50% Flash — 257°F.

100% Flash — 320°F.. 0% Flash — 194°F.

Presién en el mandmetro de salida de gasolina — 12 Lpg, por
pulz.2.

Presion atmostérica = 585 m.m.

Presién existente en el platillo 585+ (12/14.7)760=1223 m

Temperatura de salida real en la Planta = 275°F.
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({asolina obtenida de 0.725 de densidad; 63.7° APL; 6.03 Lbs.
por Galon.

Galones por hr. de gasolina (tedricos, pues pricticos tuvo una
pérdida de 4.7% en peso del erudo), 4331.

I.bs. por hora, 26,116.

Mols de gasolina, 256.

Presion parcial de la gasolina en el platillo, ealeulada con era-
fiea, 500 m.m.

Mol de vapor, s.

256 500
256 + S 1223

S = 370 mols de vapor = 6660 Lbs, por Hr,







VI—COSTO DE DESTILACION DE LA PLANTA BADGER.

Lios datos de Costo de Equipo y Capital Invertido son los Ofi-
ciales existentes en la Secretaria de la Economia Nacional, pero las
cantidades caleuladas para Gastos Fijos y de Operacién fueron in-
vestigndos por mi procurando que se acercaran lo mas que fuera
posible al medio en que trabaja la Planta Badger.

De log Gastos de Operacién presento el edleulo del eosto de la
libra de vapor hecho en la Mexican Fibre Co. (Est. Manuel, Tamps.),
empresa con la cual estoy trabajando actualmente y donde me fue
ron facilitados los informes necesarios.

Calculo basado en una de las Tres Calderas de 100 H. P. que tiene
en trabajo la Mexican Fibre Co., Carrizal, Tamaulipas.

Costo de la Caldera (Usada) .................... $  15,000.00
Gtastos de Instalacion ................. e ., 3,000.00
Capital tivertida coes »ovis susms v vaim vens 5w s $  18,000.00
Costo de Desechio ««Fus v oman vz o4 TR S Bmmins iy 2,000.00
Gastos Fijos:
ANTOIETZEBLOIL & vecnss somors s s § 5758 5 F55m araibs Sroms 1,600.00
INtereses . .oocvvcem i i i 1,080.00
Securo (sobre BIB000Y <o s cmmmnarigme v o ateress . 192.00
DRPTEOIBIEIBN v 5o sosvis womwn wwwss 5ERT Sk 4 B sesser " 900.00
i P = R B LR $ 3,772.00
Gastos de Operacion:
Aviip, 3 OODMIEIING .o vnmmmnwmynayessssi - 5,578.00
BePALBeiin s « wos o wsmss cow5 5055 50 sotnin cnons " 600.00
Mano: e OIEE e m 558105 G085 smime sonoie: ciroarmss o 3 1,440.00
i ¢ [ P $  7,618.00
Gastos totales ATIO oot i . 11,390.00
Generacién de Vapor 300 dias de trabajo al afio (Ibs.) 4,632,000
Colito 35 T Db 08 VEIOE sonn ¢ mi 5 e m smmems sme s ¢ 0.0025



COSTO DE DESTILACION DE LA PLANTA BADGER
(Atzcapotzalco, D. F.)

Costo del Terreno, 6000 M2. a $1.40 M2, ........--- £ 3.400.00

Costo de Torre Fraccionadora. torre auxiliar para
kerosina, 1 Calentador, 20 eambiadores de calor,

5 tanques de condensacién, tanque enfriador de
26:2,230.00)

$ 333.882.00

QO o5 & siaiara & evein & a0 b Ugigle § ¢ walan o wansid 1w ¥ S

Total Capital Invertido ...........cc.cvreveen

Gastos Fijos:

Amortizacion, 7% sobre el terreno ........eee0-o- D288.00
109 sobre resto del eapital ... eves s smmesdao 32,498.20
TPOEBL 5 vn ¢ svimivie o s oeiwisin ¢ voaimsn o wiiain 8 SETESs nas $ 0 33.086.20

Intereses:

6% sobre el capital invertido ............c---- 20,002 69

Depreciacion:
Compaiias establecidas tienen factores de deprecia-

¢ion para equipos de destilacidn que varian de 8
—15% . Usamos nosotros 979 por creerlo el mis

ROICOREONER o imimainm s araeisings s e 31 § S $ 0
MVBINIEIILE conini gwmp s & ol & o @ % o enes 8 ‘}s 2,-;,()00.00
Seguros:
El seguro caleulado por las tarifas de primas de co-
nocida Compaiia de Seeuros, por valor AE wam e
$50.000.00 sobre el Calentador v la Torre Fraceio-
radora es de '
................................. ¥ ")63 =
=03.57

Gastos de Operacién. Base de Calculo 350 dias de 24 hrs, ge
trabajo al afo.

1 A1 Ay
(Ctfombustible, aproximadamente e] comhbustible que
casta el Calentador de la Planta Badger es el
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mismo de la Planta disenada. A 1426 Lbs. por hr.;

st equivalencia es de 346.5 Lbs. por Barril: asi

que para el ano de trabajo seran necesarios 34,570

Ibl. a $5.12 el Bbl. (Precio a que lo compra la

Mex. Tibre 000 srins 500 ek st smeeds mmnm sosiess . 176.998.40
Vapor, necesario para ractificar y atomizar, 7088

L.hs./hr. Total para un ano a (.25 centavos la Lb.
Reparaciones, caleuladas en 5% sobre costo del equi-

B s 1 & S e iy (o L RO . 1311150

s 148,848.00

Mano de Obra:

1 sobrestante a $11.66 diarios.
3 operadores de Ta. a $3.24 diarios,
5 operadores de 2a. a $6.10 diarios.
§operadores de 3a. a $5.18 diarios,
T quimico a $3.-460 al ano.
e e e e e MR . 42.079.00
Balance total por ano:
Gastos Fijos: Amortizacion ... ... £ 33.086.20
] ||1(‘]'l‘h‘('-"; ...................... 3 2[).()02.92
Depreciacion ... W 23.670.70
balaf i) Vo1 SR TS R RS 5 263.57
$  76,953.39
(tastos de Operacidn: Combustible . 176,998.40
VAPOT . .ovsssosensretanmaisvian »  143.848.00
Reparaciones .................. a 1811150
Miatin e OBPE «c v enmemmomen s s < . 42.079.00
$  381,036.90
(Gastos totales POr ANO ... iuiis eiitunsenmnn rmen s , 457,990.29
Bste easto nos da un Costo de Destilar uwn  Barril
Diavio de . ooveerinnnnnn... R e AR % 61.06
Y para costo de destilar un harvil de erndo vesulta . .. 0.174
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CONCLUSIONES

Lios puntos principales que se desprenden de la comparacién en
el funcionamiento de la Planta Badger con la Planta Disefiada
pueden condensarse en un hecho real: el fraccionamiento defi-
ciente con que trabajé la planta Badger el dia de estas observas
ciones. Fraccionamiento deficiente que se apreciari mejor por el
siguiente cdleulo, que si solamente observamos las gprificas de
destilacién de los productos obtenidos.

La Planta Badger disefiada para trabajar a una capacidad de
7,500 B. P. D.. estaba operando a 8,700 B. P. D. y produciendo
una gasolina de 100°F. de I. B. P. ¥ 365°F. de punto final de ebu-
llicién, lo cual indica que el erudo procesado contenia 34% de ella.
A esta capacidad debia producir una cantidad teérica de 31,217
1bs./hr. de gasolina a cambio de 26,185 Ibs./hr. que en promedio
estaba produciendo (este dato fué tomado por mi de los libros de
Produceiéon de la Planta).

Tista diferencia de produccion de gasolina indica la pérdida,
que por el pobre fraccionamiento permanece en lg kerosina, gas-
oil y hasta en el residuo. Esta pérdida de |easoling se eleva a un
16% de la gasolina tedrica por producir y a un 4.7% en el crudo
total, caleulada en peso. ¥l hecho relatado en porcentaje parece
de poca importancia, pero eunando nos ponemos g pensar que un
fl-accion-amim_lto deficiente en solo 1% de gasolina qrié: giedi oo
la kerosina significa la signiente pérdida al afio .

TH00 x 42 x 3.78 x 0.01 x 3 x 350

= % 125,685.00
100

a una diferencia de precio de 3 centavos el litro de easolina y ke-
- . © D
rosina, puede que lo consideremos eomo digno de atenecién
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Ahora bien, quiere tratar de explicar a que se debe este mal fun-

cionamiento.

Mi opinién se inclina a ereer que la falta de una completa va-
porizacion de la gasolina al entrar a la torre es causa de que par-
te de ella sea arrastrada por las fraceiones pesadas y se encuen-
tre scompanando a productos fales como gas oil v residuo.

Esto respalda la ereencia weneral de los féenicos al exigir ¢ue
o el Tsve i temperatura correspondiente, cuando menos,
al del final de la fraccion del gas oil en la curva flash del erudo
como la mis adecuada para alimentarlo en la torre. Creemos, en-
tonces, que una de las deficiencias principales consiste en alimen-
tar el crudo a una temperatura muy baja.

Una cantidad excesiva de vapor produce un “acarreo™ de par-
ticulas pesadas a la parte superior de la torre y ellas son eausa del
ammento en el Punto Final de ebullicién de las fracciones ligeras
v tiene una influencia marcada en el aumento de la cantidad de
f0mas en las casolinas.

Estas cantidades excesivas de vapor parece que, debido a que
disminuyen los puntos de ebullicion en la Planta por el abatimien.-
to de presion provoeada, son un ahorro en la enereia calorifien
usada. Pero si nos detenemos a comparar el costo del vapor gas-
tado en exceso con la energia calorifica ahorrada en ny elevar el
punto del erudo a §N4°F. sino solo a 419°F vemos que realmente
N6 es un ahorro, Kl trabajo en exceso que tienen los cambiadores
Y enfriadores con o reflujo frio en vez del cireulante esty nive.
lado en 1a Planty Badger con el trabajo que tiene ésta con o] ex.
cesn (e vapor, ¢

. T eoluminin Beapsianadasg A eas oil para vectificar es necesa.
"l v paga sy mantenimiento.

B trabajar 5 sobrecapacidad no es un método intelicente de.
bido a e aumenta la depreciacion de la Planta, no se trabaja
en condicigyag fijas, existe peligro por la sobrepresion y aumentan
los efectog de 1a corrosion de los erudos en la estructura. Re decir,
‘P.] mal fraccionamiento significara mayor pérdida que el ahorro

apArente™ al tralajar o mayor capacidad que la disefiada,

h ] = . )
: M, trabajar 4 condiciones fijas v calenladas produce yn mejor
frm-pummnu-nm, productos mas homogéneos y rendimientog -y
& a1 4 " o ) 5 g
tables. Pero Para seguir un método de trabajo semejante ge requie-
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re un examen convenienie de los erudos ¥ una estrecha relacidon
de los datos obtenidos en el laboratorio eon el funcionamiento de
la Planta e instrumentos de control en todos los lugares necesa-
rios de la torre para poder llevar a eabo con éxito el proceso.

De todo esto se puede concluir que una ligera variacion en las
condiciones de trabajo en la Planta, sin ningnn gasto extraordi-
navio en el equipo, puede producir una economia en el proeeso y
una mejor conservacion de la Torre Fraceionadora.
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FECHA DE DEVOLUCION

El lector se obliga a devolver este libro
antes del vencimiento de préstamo sefiala-
do por el Gltimo sello.
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