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GENERALIDADES

El presente trabajo consistid en el estudio vy disefio de una
Torre de Destilacidn para multicomponentess La finalidad e impora=
tanctia se basa en que, siendo la Dgsfila;ién un teme de impoftan—-
cla en la carrera de Ingenierfa Oufmfca y tratando este trabajo so
bre una torre de dgsfilacién fraccionaﬁa aplicada a la industria -
def pefrélzo, su fiAalidad seyi dotar a fos estudiantes de este Fa=-
cultad, de una pequefia gufa para smpliar los conocimie;fos adquirl

dos sobre ¢sta ramae

Debido & que en la tesis se desarrolla un proceso bidsico de
la Industria Petrolera como es la destilacidn, es impoftante cono-
cer la composicion del! petrdleo a grandes razgos:

Es una mezcla de hidrocarburos que Incluye tres importantes se;ies,
Parafifnica, Nafténica y Aromética, ademés de compuestos de Oxfgenoy
Nitrogeno v Azufre. E| hidrégeno v el carbono forman la mayor par
te de los componenf;s del pefréleo llamados hidtécarburos, ademés

otros componentes contienen peque fas cantidades de azufre, oxfgeno
vy nitrdgeno. Las opersciones ff;icas de vaporizacidng fracciona--
cidn y enfriamiento son gobernadas por las propiedades de los hi-=
drocatrburos que son los que consfituyen el mayor volumen de! peiré
leo, berd el tratamiento v filtracidn que son operaciones quimicas,
son gobernadas por la presencia de cohpuzsfos de Azufreys Oxfgens vy
Nitrdgenos Muchas setifes de hidrocarburos son encontradas en el -
petrdleo crudo v otras son producidas por el cracking e hidrogena=

cidne Estas serfes se tdentifican en el pefrélee por su formula =



tipo
Cn Han+2  CpH2p CaH2n-2 CaHan-L ChH2n-6 CaH2n-8
CaHan-1L v CaH2n-20

La separacidn de compuestos puros es extremadamente dificili,
porque las propiedades de los miembros advacentes de una serie di=

fieren de uno a otro ligeramente.

Serie Hidrocarburo.=- De tas muchas series de hidrocarburos
presentes en el petrolieo, pocas son las estudi adas. Las mids cono-
cidas son parafinas, olefinas, naftaleno, aroméficas, diolefinas vy
acetileno. Hay muchos compuestos isdmeros, la confusidn de ¢stos
es que son diferentes compuestos y tienen el mismo peso molecular,
Esto se ve en la serie de los saturados y los no saturados, ej: el
ciclohexano saturado y el hexeno normal insaturado. Las parafinas
predominan en las gasolinas y probablemente en kerosinas de parafl
nas vy mezcla de base de petrdleo, los naftenos predominan en el ga
soil y aceltes lubricantes, y los naftenos, arométicos e hidrocar=
buros insaturados constituyen e! volumen de productos residvales o
de alta ebullicidn., EIl oxfgeno se combina en la forma de dcidos -
nafténicos y fenoles., EIl nitrogeno se encuentra en los aceites de
base nefteno, se supone que lo forman los compuestos bdasicos simi-
lares a los alquil-quinolinas vy las bases eterocfclicas de las se~-
ries plridina-quinolina-lsoquinplina. El azufre se puede encon=- =
trar como azufre libre disuelto, &cido sulfhidrico o compuestos or
ganicos tales como tiofenoles, acidos su!lfdnicos, mercaptanos, sul
fatos de alquilo v sulfuros de alqui lo, Ademds de estos compues=-
tos organicos se encuentran en los crudos consti tuyentes metalicos

de vanadio, nfquel, cobre y fierro.



TEORIA

La destilacidn es la operacion més importante de una refine
rfa ¢ indispensable en la industria. Suele ser la primera opera--

cion en la refinacidon del crudo.

Se entiende con el nombre de destitacidn, la separacicdn de
los componentes de una mezcla de |fqu idos por vaporizacidn parcial
de ella vy recuperacidn sepsrada de! vapor vy el residuo. EI vapor
condensado tiene una composicidn diferente a la del Ifquido ini= =
clal, También puede descomponerse éste en varias mezclas de dis=-
tintas composiciones que se |laman fracciones, por el procedimien~

to designado como destilacidn fraccionada.

Se puede definir la fraccionacidn o rectificacidn como un =

proceso de desf?lacién en el cuadl se efectUla una serie contfnua de
vaporizaciones v condensaciones en la misma columna, como resulta-
do del contacto provocado por diversos medios entre vapor que as=-
ciende de! fondo y la porcidn condens ada de vapor que desciende de
la parte superior, es decir, se ponen en contacto en confracorrieﬂ

te el Ifquido v el vapor.

La estrecha unidn de la destilacidn con la rectificacidn ha

€e que resulte adecuada la denominacidn comdin de aparatos de desti
- L4 - - - - 3

lacion y re;fuf:cacnén, con lo que se designan los dispositivos em

pleados para la realizacidn de ambos P rocesos.

En todas las destilaciones usadas en la industria del petrd

leo, la destilacidn fraccionada, es el mé¢todo mas comin y mas efec
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t}ivo para separar sus complicadas mezclas Ifquidas en sus componen
tese

Pars el estudio de los procesos de destilacidn y rectifica-
cidn es necesario conocer el equilibrio de ebullicidn de ias mez=~
clas de varios componentes, o seca la composicidn de equilibrio del
t{quido v e! vepor & la temperatura (T) vy la presidn total [P} da-
das.
En mezclas miltiples la relacidn entre concentracidn de equilibrio
del Ifquido v el vapor, solo pueden evaluarse cuando sean validas

las leyes de las disoluciones ideales. En este caso es admisible

aplicar las ecuaciones [I-E] ¥ [l-é] si
b

£ P x v
xD =_h,/_’_’§__ 100 = 8’48(275'”') . 100 =_Bx__ « 100 { Mol %] [l - l]
PV
100 [ _x
™ 5
p
YD = :} « 100 [ Mol % ]
zg -_-555 . 100 [ Mol % ] etc, etcs
Xp = conce de comp. volatil ID = Vapor)
E (peso %) = conce. del comps. mds voldti]
M = peso molecular de una mezcla
My My, M, = peso molecular de los componentes de una mezcla

p (Kg/hal = presion total

Px Py ;&(Kgﬁé%- presion parcial de los componentes de una mezcla

V (m?) = voldmen de vapor
2 L4
Px Py PZ(KQ/FTI) = tensidn de vacor de los componentes !|{quidos
F = |fquido

En e! equilibrio de ebullicidn de mezclas mdltiples para la

soluvbilidad completa, tiene importancia como |fmite el de las lla-

madas disoluclones ideales, para las cuales las presiones de vapor



De=
de los componentes son proporcionales a sus fracciones molares en
el tfquidos A una determinada temperatura de ebullicidn 1) para
{a cual, los compdnentes puros alcanzarfan [as tensiones de vapor

Py v Py se tendrd

XE p - log - *F .Pv[l-»z:l
Px =155 * X Py 100 ;

Presidn total = Px * Py

St susiifufmos.en la primera de e¢llas el valor de la presidn

parcial (P) dada en !a Ol+ima, tendremos ;% - ;; = K

De ¢é¢sto deducimos que la relacidn entre las concentraciones
de uh componente en el vapor y en el |Ifquido, es igual al cociente
de la tensidn de vapor del componente a la temperatura de ebulli--
cidén dada por |la presidn total. Este cociente qumérico K se denos=
mina Constante de Equtlibrio.

En mezclas de | fquidos volgflks, ho siguen las leyes de = =
_Raoult vy Daqun v las variaciones son muy irregulares. Las desvia
ciones soh mdyores a una elevada presion en donde tenemos la falta
del vapor para_obgdecer las leves de los gases. En donde las le--
ves de Raoulilt y Dalton no son ap licables, como en l& findustria pe=
frolera, el vso de la ley de Henry (y = Ky} se adoptd pera la cons
tante de equilibrio obligada & ser determinada experimentalmente s
La constante K no es una constante en el sentido ordinario, porque
ella es una funcidmdet componente de la temperaturas; de la pre= =
sién, y de la cantidad v clase de otros componentes que esten pre«
sentes. La constante de equilibrio ﬁuede ser definida, como la ra
zSn de la fraccidn mo! de una componente en la fase vapor a la = =

fraccion mol del componente en la fase |fquida a temperatura y pre

sidn definidas,



6-"'
A presiones elevadas (y sobre todo para hidrocarburos supe=
riores) las ecuaciones [I—l] y [l-z:] no se cumplen o al menos no =
- L d
son exactas. Para aplicar aquellas leyes en calculo exacto es ne-
cesario sustituir las presiones por otros valores corregidos, que
| lamamos de fugacidad. En lugar de lapresidn parcial p, de un ==

componente tomaremos la fugacidad (fy), la tensidn de vapor P, se

sustituira por (F1, v la presi 6n total por F.

Por consiguiente, (F;) serd ls fugacidaed de un componente =
puro a }|a femperafqra de ebullicidn v la presidn +o}al de 1a mez=-
cla, v (f )} la fugacidad del componente en la mezcla. La fugaci--
dad tiene las mismas dimensiones que las presiones, v para ello se

cumple la relacidn

Yo o _XF
x 100 BT X

En general, y para mayor sinplicidad, suelen emplearse las
presiones en lugar de la fugacidad. Solo cuando hayva desviaciones
notables respecto a las ecuaciones []-I] v [I-%] habrd que recu= =

rrir al cdlculo con fugacidades.

- [ d
De las mezclas de varios componentes, son los petroleos los
que presentan mayor importancia técnica. Son mezclas complejas de
L4 - -
un numero indefinido de componentes, con punftos de ebullicidn muy
¢ .
proximos. Para estas mezclas no es posible emplear curvas de equl

librio como las dadas para los de dos o tres componentes.

Para caracterizar el petrdleo bruto vy sobre todo las mez- =
clas Ifquidas (fracciones) obtenidas en su fratamiento, se utiliza

un procedimiento conocido con el nombre de andlisis ebullométricoe.

El andlisis ebuliométrico consiste en evaporar el |fquido =

en un matraz de destilacidn de laboratorio, condensando el vapor =
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en un reclpiente graduado v midiendo simulitdneamente la temperatu-
ra de ebullicidn., Esta se representa frente al vollmen del conden
s ado, expresado usuvalmente como porcentaje de la cantidad total --
destilada. Estas destitaciones se 1laman Engler (Alemania) y des-

tilacidn ASTM (EE.UU:).

En los calculos de una torre hay que tomar muy en cuenta la
vaporizacidn "Flash™ en equilibrio, el mecanismo de este tipo de =~
vaporizacion en el que el vapor no e¢s removido al formarse, pero =-
se tiene en ntimo contacto fisico con el 1fquido (quedando 1fqui-
do hasta que el calentado es complefol), con lo cuél la destilacidn
comienza a efectvarse, |

En esta vaporizacfén Tas molécu]as que pormalmente se vapo=-
rizhﬁ a bajp temperatura, son Incapaces de separarse ellas mismas
de! 1fquido, porque pierden mucho de su confenido de energfa en --
las moléculas de atta ebullicién. Sin embargo, teniendo despues -
vapor izado un con;iderab]e porclento de Ifquido, el bombardeo de -
muchas moléeculas de vapor a altas velocidades se suceden vaporizan
do una parte de el material de alta ebullicidn, obteniendo con sus

lecturas una gréfica de temperatura contra porcentaje destilado.

También hay que tener en cuenta tas curvas de verdaderos =-
puntos de ebulllicidn que son obtenidos por separacidn de el |fqui-

do en hidrocarburos puros, por desti laciones y fraccionaciones,

Los aparatos de puntos verdaderos de ebujiicién consisten,
en un calentador cont fnuo de laboratorio con una columna de frac-
cionacion eficiente. La columna es operada a vna alta razén de -
reflujo para asegurar un fraccionamiento efecfivo, Las temperaty
ras son tomadas en la parte superior de la columna, v la cantidad

condensada al recibirse en una probefa graduada. Se graflca: tem
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peratura de vapor vs % destilacidn.,

Hay una diferencia entre los puntos finales ¢ iniciales de
las-destilaciones ASTM vy puntos verdaderos de ebullicidn, que son
debido a que en las destilaciones ASTM solo hay una leve cantidad
de reflujo, debido @ |la menor cantidad de calor en el cuello del =
matraz en el cual es hecha la destilacion, mientras tanto en las =
destilaciones de verdaderos puntos de ebuliicidn, se tiene una al=-
ta razdn de reflujo, de donde resulta muy efectiva la fracciona- =

cion. (Chemical Engineers Handbook, John H. Perry, Pag. 14661,

Punto de ebullicidn promedio volumétrico, es el promedio -=
aritmetico de las nueve temperaturas de las curvas de destilacidn

ASTM, en intervalos de 20% (104 - %30% - 50% etce)e

Punto de ebullicidn promedio mola! verdadero, ¢s el punto =
de ebuilicidn obtenido por la suma de los productos de fracciénA--

mol v puntos de ebulliicidn atmosféricos de cada componente.

Son de suma importancia para el disefio, el calor especffico
de vapor y |fquido, peso molecular, calor latente vy sensible, tem=-
peraturas criticas y reducidag, factor de caracterizacidn, los cua

les se tomardn de tablas o grdficas que mas adelante nombraremos.

De los datos anteriores se necesita calcular el fac
. . P . # . -
tor de carscterizacidn, que es una relacidn conocida tambien como
"Factor U.O.P." Se¢ acostumbra representarlo por la letra "K", Es

ta definido matemdticamente en la formula

¢ = |.2|23\/ T

K = Factor de caracterizacidn U.O.P.

T = Promedio Volumetrico de la temperatura de eby
I1icidn en®K {Destilacidn Engler).
S = Densidad relativa al agua (Gravedad Especifical.
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Para "Tg" se toman los valores del punto 50% de la destilacidn - -
Engler como puntfo de ebullicidn Volumétrico promediocs [bc acuerdo
con Hougen U.,A. and Watson K.M. Industrial Chemical Calculations,

El factor K indica la naturaleza de los compuestos de car--
bdn que se encuentran en el crudo o fraccidn del mismo. Sus valo=
res varian de acuerdo con los diferentes tipos de compuestos como

se vera mas adelante.
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Por la gran demanda que existe de tos productos del petrdé=-
leo, en las plantas de destilacidn moderna se han deshechado to--
dos los aparatos basados en procesos discontinuos por su bajo ren
dimientos, Es por eso que el esfuerzo hecho, se ha encaminado ha-
cia el desarrollo de operaciones sin interrupcidn, siendo la des-

, 4 i
t1lacion fraccionadauna de el lass

Las torres fraccionadoras que son en las que se lleva a ca
bo la separacidn de hidrocarburos, se pueden agrupar en columnas

de burbujeo, de contacto vy de lluvia o corriente.

Las columnas de burbujeo son |as mas usadas por el mayor =
rendimiento que producen vy estdn formalas de platos o charolas co=-

locadas en p lanos horizontales paraleloss

Se observara a medida que se comience el disefio v cdlculo
de la torre, objeto de ésta tesisy; que no se siguen los métodos =

comunes usados en mezclas binarias (metodos Mc., Cabe v Thiele, --

Sorel)q

Esto es debido a que los productos obtenidos en una torre
de desti lacion de multicomponentess (en nuestro caso una torre de
destilacidn de petrdleo crudol, no son compuestos puross; sino que
cads producto es en s{ una mezcla de hidrocarburos de peso molcqg
lar diferente, pero que quedan agrupados dentro de un rango de ==
destilacidn con propiedades determinadasa

Es por eso que si los productos obtenidos son mezclas, nin
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guno de los métodos de calculo para compuestos puros, pueden ser =
ap licados, por lo tanto el disefio en sl de la torre, serd basado =

eh balances de Energis (térmica) y Materiales, siguiendo la gufa

dada en el libro Refinacidn de Petrdleo por We L. Nelson {a cval =

se cita en la Pag. 23 de ‘este trabajos

Antes de definir el funcionamiento de una columna, daremos

a conocer el significado de algunos t ermi nos gque SON MUY comunes.
. L4 . . . .

En destilacidn, los términos "fraccionamiento®™ sindnimo de

"rectificacidn™, v "torre™, sindnimo de "columna™, se usan comun-=-

mente en la industria.

Las torres o columnas estan formadas por un determinado ni-
mero de platos con sus respectivas cachuchas. La definicion de =--

las partes de cada plato se daran a continuacidns, (Ver fig. No. )

Gradente |fquido (43?.— Diferencia atre el nive!l del Ifquido en la

represa de atrada v el nivel del |{quido en

la represa de salida.

Altura del Ifquido sobre la represa de salida (how)e= Diferencia -

entre el nivel que alcanza el lIfquido v la

altura de la represa.

Sello dinamico de rejilla (hds}.= Distaencia enfre el nivel del 1If-

quido v ¢! borde superior de la rejillas

Sello estdtico de rejilla (hss)o= Distancia entre la altura de la

represa v ¢l borde superior de la rejilias

Altura de rejilla (Hs).~ Distancia entre los bordes superiores e -
inferiores,

Claro (S).= Distanclia entre el borde inferior de la cachucha v el

piso del platos '
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Abertura de rejilla ths),- Distancla equivalente a la depresidn su
fridapor el I1fquido medido a partir del
borde superior de la rejilia. Esta depre
sidn es el resultado del esfuerzo realiza
do por las burbujas para pasar a tfraves -
de la rejilla rumbo a la superficie del =

Ifquido que rodea a las cachuchase

Altura de represa (hw)e~ Distancla entre el borde de la represa vy

el piso del platoe.

Altura del 1fquido en la bajante (Hd).- Altura que alcanza el |{=-=~

quido claro en las bajantes.

Cafda total de presion de vapor por plato (h).- Diferencia de pre-

sion de vapor en las bajan tes.

En fraccionacidn, un proceso ideal requiere una columna de
altura infinita en la cual los vapores ascendentes y el reflujo --
descendente estén en fntimo contacto para que el equilibrio de las
dos fases sea alcanzado en cualquier punto, €sto es, que haya un -
infinito nﬁmero de cambios diferenciales de composicidn, pero este
proceso ideal e¢s imposible, pues una columna practica tiene deter=-
minado nimero de secciones y su empaque es equivalente @ un ndmero
de p]efos tedricos calculados para obtener una fraccionacicon efi-~
ciente.

Entre los nuevos métodos de diseto estan los que se basan -
en el_célculo de &reas definidas para el manejo de vapor y de |{=—
quido, como son el érga ocupada por las cachuchas, area de bajan--
tes, 4drea de rejillas, etc., v se ha comprobado que una considera-
cidn independiente devlog fac}ores anteriores, conduce genzralﬁenf

te & resultados no muy satisfactorios, por |lo que cada uvno de - =
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ellos debe evaluarse en relacion a los demds.

Esto hace que esta fase de disefio de columnas seca en gxfre—
mo complicada vy explica por qué la experiencia basada en dafﬁs rFea
les obtenidos en la préctica continde desempefiando un papel muy im
portante, La capacidad real de una torre, por lo tanto, solo pue-
de concederse a partir de datos obtenidos de pruebas directas y -=
andiisis de Ios.produc#os cuando se tienen variaciones en cuanto a
la composicion y magnitud &z las corrientes de alimentacidn vy los

productos,

FUNCIONAMI ENTO DE UNA
TORRE,

En una columnsa Fraccipnadora, las cachuchas constituven el
medio de contacto entre el vapor v el Ifquido, el Ifquido fluye ha
cia e}l fondo debido a ta fuerza de gravedad, mientras que los vapo
res fluyen hacia arrlba como rcsulfado de una diferencia de pre-~ -

sidn, entre ¢! fondo v el dome de la torre,

El vapor al ascender de un plato al siguiente, lo hace a =--
través de las chimeneas, fluye hacia el espacio anufar formado en
tre les paredes de la cachucha v la chimenea (fige 2) vy sale por =
las rejillas burbujeando a través del Ifquido de la bandejas, po- =
niéndose en fntimo contacto contrarrestando el desnivel hidrostdti

co del 1fquido, para continuar hacia el siguiente plato,

El 1fquido se¢ obfiene, o por condensacidn de fracciones mas
pesadas, o de !fquido que por medio de una bomba es devuelta a lo
alto de ta torre (reflujol o de ambos modos. La condensacjsn pro=
pia resulta del intercambio de calor latente, por confacfo,‘en vez

de intercambio a traves del casco del metal de intercambiadores o
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condensadores.
La funcidn que desempefian las cachuchas v rejillas viene ==
. 2 . @ .
siendo la desintegracion del vapor en pequefias burbujas, con el ob
jeto de tener un buen contacto entre el vapor y el Ifquido. Como
consecuencia de este contacto, en cada plato se¢ efectua una conden
. # . . P A » .
sacion parcial del vapor y una evaporacidn parcial del liquido lle
gando ambos &l equilibrio y dando por resultado un enriquecimiento
del vapor en componente mas voldtil, el cudl se separa de la torre
por el domo, mientras el |Ifquido enriquecido de el componente me--
nos voldtil continua hlacia el fondo. La forma de las cachuchas vy
rejillas pueden ser de diversas formas, las cudles se citaran mas

adelante.

Debido a las vaporizaciones y condensaciones que ocurren en
la torre, hay una tendencia a equilibrio de las fases liquidas vy -
vapor. Pero los vapores entrantes en un plato dado confienén dema
siado material pesado v el liquido que cae al mismo plato lleva de
masiado componente volatil para que ocurra ¢! equilibrio. Al con-
densarse los vapores emite ¢! calor latente para vaporizar canti=--
dad equivalente de Ifquido. Las cantidades condensadas vy evapora-~
das son tales, que el calor de vaporizacidon y condensacidn son - -

Igualese.

Los vapores entrantes por ¢l fondo de la torre se volatili=
zan conforme ascienden, porgue en cada bandeja pierde componentes

pesados y recogen cantidad correspondiente, de los mds ligerose.

Los vapores separados por el domo de la torre pasan al con-
dens ador (fig,3) y el condensado se recibe en ¢l acumulador, de --

donde una parte regresa a la ftorre como reflujo v la otra constitu

ve el producto del domo,.
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Hay tres clases diferentes de reflujo, que son: Reflujo = =
frfo, Reflujo caliente v Reflujo circulante,

El reflujo frfo se define como el refivujo que penetra en la
torre a una temperatura mas baja que la de la parte superior de la
misma.

El reflujo caliente es el que se introduce & una temperatu-

ra igual @ la que se mantiene en la parte superior de la misma.

Ref lujo circulanfg difiere de Ips anteriores porque no se -
vaporiza, y puede eliminar solamente |la cantidad de calor sensiblg
representada por el cambio de su temperatura a medida que circula,
siendo extrafdo de la torre al estado lfquido a akta temperatura vy

devuelto a la misma despues de haber sido enfriado.

La relacidn de reflujo se define como ta relacidn entre la
cantidad de reflujo interno v }a cantidad de producto de !a parte

superior de la torre.

Como no se posecen métodos de equilibrio satisfactorios para
determinar el reflujo, ¢éste se calcula universalmente por medio de
un balance térmico. EF material de alimentacidn, vapor Ifquido, -
entra en la torre a aifa temperature v los productos se extraen a
temperaturas mds bajas, por lo que debe eliminarse cierta cantidad

de calor, la que se considera como calor de reflujoe.

ET Ifqujdo de reflujo que entra en ia torre por encima, se
vuelve mas y mis denso, conforme escurre torre absjo. Cada plato
tiene un tubo de rebose o vertedero que lleva el condensado al sT
guiente plato inferior., La altura del rebose determina la profun
didad del 1fquido de cada bandejae.

. El Ifquido descendente pierde hidrocarburos livianos en ca

da plato ¥y al llegar al fondo de la torre se compondré casi ente=
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ramente de su alto punto de ebullicidn, y estara en equilibric con
el vapor entrante en la torre. Este |Ifquido de! fondo se separa -

como residuo,

Hay que considerar que en la destilacidn del petréleo, no =
solo se obtienen dos productos (domo y residuo) sino que se obtie-
nen otros productos intermedios que son extrafdos en diferentes --

platos de acuerdo con cdlculos previos sobre el disefio de la torre

Por ecjemplo, si se ftratara de una torre de destilacidn pri-
maria en {a cual se obtendrfan los siguientes productos: domo (ga-
solinal v en las partes intermedias de la torre: nafta, kerosina,

» 3
gasoleo. Y en el fondo, el residuc.

Traténdose de una torre de destilacidn secundaria cuya car=
ga seria el residvo de la primaria, se obtendrfan los siguientes -
productos: domo (kerosina) que se usa como reflujo. En interme- -
dios: gasdleo aceite parafinoso, slop Wax (parafina amorfa) y resi
duo,

En el estudio de las columnas hay que tener en considera- =
cion determinados f actores que se producen en ellas, como por ej em

plo, la Tnestabilidad de!l plato, ifnundacidn de la columna, etc. --

En las columnas de diametro grande, que en los Gltimos afios
han tenido mavyor aceptacidn, hay que tener en cuenta la suma de --
las resistencias ofrecidas al flujo horizontal del |{quido por las
cachuchas, sus accesorios, soportes de los platos, las burbujas de
vapor que ascienden a traves de las cachuchas y la diferencia de -
presidon entre plato v plato, que adquieren valores considerables.,

Estas resistencias originan una acumulacidn de Ifquidc en -

»

las bajantes, hasta el punto en que la presidn hidrostdtica del Ii
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quido Tguale !a resistencia total encontrada, Tambi¢n al aumentar
e| didmetro de la torre el ifquido tlene que recorrer mayores dis-—-
fancias a traves del plato, el gradente | fquido (A) (fig. |} toma
valores méds altos, y cuando llega a ser excesivo, |a operacidn de =
la torre se hace anormal, pues enbnces la distribucidn de vapores =
se hace Irregular {fig. L) v se dice que el plato o platos que se =
encuentran en esta situacidn estan trabajando de una manera "inesta
ble".

Como puede observarse en |la fig. L en la fila de cachuchas =
inmediatas a la represa de entrada, la profundidad del lfquido es -
mayor que la fila proxima a ta represa de salida, v la presidn hi--
drostdtica llega a ser lo suficientemente grande como para detener
el flujo de vapor a travds de las cachuchas colocadas en la cerca--
nfa de 1a represa de entrada y tomando todo el flujo de vapor, que
se halla en la vecindad de la represa de salida. Esto trae por con
secuencia que el vapor ascienda bruscamente formando un vértice y =
desplazando, o incluso arrastrando particulas de lIiquido hacia el =
plato superior. Mientras tanto, parte del I{quido desciende escu--
rriendose & través de las chimeneas de las cachuchas colocadsas en =
la vecindad de la represa de enfrada, hacia el plato inferior. Se
dice entonces que la columna v los platoes se encuentran en opera- -

cion "inestable",

Cuando la columna se encuentra en operacidn normal en un tra
bajo determinado, existe una capacidad de vapor y de | fquido que es
funcion de [a altura maxima que alcanza el Ifquido en las bajantese.
El efecto que produce es un incremento posterior en los flujos de -
liquido o de vapor cuya combinacidn mantiene la columna de Ifquido

en las bajantes, es una acumulacidn en el plato superior v en cues=

tion de tiempo todos los platos arriba de este punto se llenan de =
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|fquido que se conoce como inundacion de la columna. La inunda- -
cidn se presenta en algunos puntos particulares de la torre, v la
acumulacion del lfquido siempre ocurre en los platos situvados arrl
ba de este punto. Los platos colocados abajo de este punto conti-

nuan operando de una manera normal,

La cafda toial de presicon de vapor entre dos platos es la -
suma de las caidas de presion a través de las chimeneas, espacios
anulares y rejillas de las cachuchas, mds las cafdas de presion =--
causadas por el flujo de vapor desde las rejillas hasta la superfi
cie del Ifquidos Por consiguiente, un incremento en los flujos de
vapor v de |fquido se traduce en un aumento en los valores de los
factores anteriores v en la caida total de presidn del vapor, lo —
que a su vez provoca la acumulacion de! lIfquido en el plato v fi--
nalmente la inundacion de !a columnas. Un disefio seguro requiere -
entonces, el cdlculo preciso de la altura del Ifquido en las baj an

tes, bajo comdiciones normales de operacidn.

Una de las cosas mas importantes en una columna e¢s la efi--
ciencia de contacto entre el Ifquido y e vapor en un plato, esto
depende en gran parte de la agitacidn causada por el vapor a tra--
ves del Ifquidos Cuando la velocidad de vapor baja, la eficiencia
es baja, esto puede deberse a la disminucidn de! nivel del |fquido
sobre el plato, va que una mavor proporcidn de Ifquido descendera
por las bajantes, v a la formacidn de burbujas de vapor relativa--

mente grande,

A velocidades de vapor mas altas produce mavor eficiencia,
por producir mayor contacto entre el lfquido v el vapor. A veloci
dades de vapor muy altas se tendré un arrastre de Ifquido por e} -

vapor, ftendiendo & formar un vortice, evitando ¢! contacto con el
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Ifquido v produciendo baja eficiencia.

Experimentalmente han encontrado que el gradente | fquido av
menta cuando se tiene incremento en (a) velocidad de los vapores,
(b} flujo de ifquido, (c} nﬁmero de filas de cachuchas normales al
flujo Ifquido (d) concentracidn de cachuchas, (e} ndimero de cachu-

chas por ple cuadrado en drea de plato,
CALCULO,

El cdlculo serd basado para una torre de destilacidn prima-
,
ria, para la cval tomaremos un crudo de base parafinica, el cual =

ya entra a la torre despuntado y desalado.

E! crudo Poza Rica viene de los campos del mismo nombre, ==
donde se llevan a cabo los primeros tratamientos a que es sometido,
contdndose entre ellos ¢! estabilizado, desalado y despuntado. En
el estabilizador al crudo se le quitan todos los gases naturales =
que lo acompafian (metano, etano etc.,) en el desalador, el contenl
do de sal, v en la forre de despunte se quita parte de la gasolina

o sea la mas ligera.,

Asi es que el crudo se recibe en Refinerfa Madero va despun
[ ]
tado y desalado, pasando a los cembiadores de calor, calentadores

y en seguida a la torre.

Debido a la compleja composicion del petrdleo, el discio de
una torre de destilacidn v equipos auxiliares, es de suma imporfaﬂ
cia los datos obtenidos del laboratorio, asi como datos précticos,
porque muchas de las caracteristicas de un proyecto impiden un cé_

culo exactoe.

El cdlculo estaréd guiado por los siguientes puntos tomados

de Refinacidn de Petrdleo por We L. Nelson, traducidod por }J, L. =~
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Benet (1958) pég. 762.

le= Productos que se van a obtener.

lte- Obtener una completa evaluacidn del material en el la=
boratorio,

}1].,-Analizar las curvas de evaluacion dglvmaferial para es
timar los rendimien fos de productos, vy si e;_posible -
obtener y examinar los productos en el laboratorio.

!Ve- Preparar una tabla consignando las cantidades, pesos y
propiedades de uso frecuente de los distintos materia-
les.

V e~ Determinar la femperatura del vaporizador a presidn at
mosferica, requerida para vaporizar todos los produc--
tos del punto 111,

Vle= S1 la temperatura es_fan alta que causara descomposi ==
cion (generalmente superior a 270°C) o cambio de color,
usar vapor de agua para reducir lé presidn parcial en
la seccidn del vaporizador, En casos extremos, ademas
de vaepor de agua puede necesitarse una aplicacidén de =
vacio,

VIl.=Proyectar a continvacidn la torre de fraccionamiento -
pues debe conocerse Ig t emperatura de los distintos --
productos de extraccidn lateral para proyectar los se-
paradores por arrastre con vapor de agua "Strippers" y
el sistema de intercambio térmicoe

Vills-Provectar luego los separadores, porque el vapor redu-
ce ademas la iempe;a+U(a de los producfps de extrace -
;ién lafzra[ que pasan'a los in?ercambiadores y se con

vierte en una parte del producto desti lado.

IX.= Proyectar los intercambiadores de tipo necesario para
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calentar el petrdleo crudo hasta vna temperatura apro
piade.

Xe= Proyvectar los condensadores.

* - *
Condiciones generales sobre las cuales operarada la torre.

Capacidad = 20, 000 barrilgs por dia.
Temperatura del petréleo crudo - 35°C (promedio)
Temperatura del agus de refrigeracion = 30°C

Presidn de vapor de agua = i Kg/cm2 -temp., 125°C.

Los productos que serdn obtenidos en la torre son: en el do
mo, gasolina, en los platos laterales, nafta, kerosina y gasdleo,
el residuo se obtiene por el fondo. Estos productos tendran las =

- - - -
siguientes especificaciones:

Producto Peso especifico TeloEa% T oF sEoitst Temperatura
20/L°c Inflamacidn
Gasolina 0.728 Lé°c 167 —————
Naf ta 0.77L 158 200/201 39
Kerosina 0.797 1807182 270/272 67
Gasdleo 0.838 250/25% 329/3%30 108
Residuo 0.960 -- - 168

# Temperatura inicial de ebullicidn.

#4t Temperatura final de ebullicidn.

El crudo de Poza Rica tiene las siguientes propiedades:

Peso especifico a 20/L°C 0.89]
Visc. Sayb. Universal a 37.8°C 115 sege
Visc, Sayb, Universal a 50.0°C g5 "
Visce Sayb. Universal a 60°C 72 "
Agua y sedimento (centrifuga) 0.2

Agua (destilacion) i 0.l



25.-

Contenido de sal (mlgrs/100cc) 8
Contenido de sal (libras/1000 barriles) 28
Residuo de carbon k.75 %
Cenizas 0.008 %
Azufre 2.28 %
Desti lacidon Técnica (Porcentajel
Gasolina 1) .2L%
Naf t a 2.00%
Kerosina 9.00%
Gasdleo b Lok
Residuo 60.28%

DESTILACIONES A.S.T.M. O ENGLER DE LOS PRODUCTOS DE LA TORRE.

Peso E%g%%%%%%o 20/l°C 0;728 Peso ESpe%$;$%o 20/L°C 0.774
AP, 62.86 AP, -5|.5!
Temperatura inicial - h6°cC Temp. Inicial I58°C
0% 69 - 10% 163 -
20- 80 - 20- 166 -
30- 89 - 30~ 168 -
Lo~ 97 -~ Lo- 170 -
50~ oy - 50- 172 -
60- Il - 60~ I7h -
70~ 118 - 70- 177 -
80 126 - 80- 180 -
90 138 - 90~ 185 ~

Temperatura final 167 - Tempe final 201 -



T 1 T

T T 1 R =]

] HaaizEs _ i : o &

(8 Tt i 1 (% W) i 1 25




27.-

Peso E%%%%;%%co 20/L.°c 0.797 Peso ES%E%%%%%O 20/4°C 0.838

A.P.1. L6 .0l APl 37 «35

Temperatura iniclal 182°C Temp . inicial' 253°C
10% 1S3 - 10% 279 =
20~ l97 - 20~ 28L -
30~ 201 - 30- 288 -
Lo~ 205 - Lo- 293 -

. 50= 210 - 50- 296 -
€0- 215 - 60- 299 -
70~ 222 - 70~ 303 -
80- 229 - 80- 307 -
90=- 2Ll - 90- 312 -

Temperatura final 272 = Temp, final 329 =

En la figura No. 5 se representa la curva de vaporizacidn -
instantdnea "Flash™ en equilibrio del crudo Poza Rica, graficando-

se % vaporizado vs temperatura.,

A partir de las destilaciones ASTM, se obtienen los datos -
necesarios para determinar prdcticamente las curvas de vaporiz a- =
cidn instantdneas, las cudles se obtienen de la siguiente manera:
Para el gasoleo:

50% destilacidn ASTM = 2g6°C

Coeficiente angular (10 a 70) de la curva de destilacidn ASTM

°C/%.
3505 - 279 = 24 _
€0 60 0L
50% ASTM - 50% Inst. = |.5 (fig. 149 pdg. 397, Refinacidn del

Petrdleo, W.lL, Nelson, trad. 1958)
296 - 50% Inst, = 1,5
50% Inst. = 29)4,5 °C
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Coeficiente angular (10 a TO%) de la curva de vaportzacién - -
inst.=0.2 (fig. I49 pag. 397, Re-
finacidn del Petroleo, W.le Nel--
son, trad. 1958 ).
0% Instantdneo = 294.5 - 50 x 0.2 = 28L4.5

100% Ins tant dneo = 294.5 + 50 x 0.2 = 30L.5

Kerosina

50% ASTM = 210 °C

Coef, Angular ASTM = 222 - 193 = p0.L8L

210 - %8% Inst. = 1.0

' 50% Inst, = 209 °C
Coef, Angular (10 a TO0%) curva inst, = 0.2
0% Inst, = 209 - 50 x 0.2 = 199
100% inst, = 209 + 50 x 0.2 = 219

Nafta

50% ASTM = 172°C

Coef. Angular ASTM = 177 - 163 _ 0.23)
60

72 - 50% Inst. = §40
50% Inst. = 171
Coef. fagular {10 a 70%) curva insts = 015
0% Inst., = 171 = 59 x 0.15 = 163.5
1004 Inst. = 171 + 50 x 0.15 = 178.5
Gasolina

50% ASTM = ol °C

Coef. Angular ASTM = 118 5 69 = 0.816

o} = 50% Inst. = 3.5
50% Inst. = 10045
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Coef. Angular (0 a 70%) curva inst., = 0.5
0% lnst. = 100.5 - 50 x 0.5 = 75.5
100% Inst. = 100.5 + 50 x 0.5 = 125.5

En las figs. 6, T B vy 9 se representan las graficas corres
pondientes a las destiiaciones ASTM v a las curvas de vaporizacion

instantdnea (Flash), obtenidas practicamente.

Vapor de agua para separacion por arrastre. ()

Materiales Kgrs. de vapor Litros por Kgrs. de va-
de agua por Ilto. hora de ma por de agua
terial.,.” por hora.
Nofta 0.02L 2670 6.1
Kerosina 0.026 12000 312.0
Gasdleo 0.028 19300 54h0.1
Residuo 0.048 80370 3857.8
Total ———- it 77k .3

{#) Datos practicos tomados de Refinacion del Petrdieo de We Lo --

Nelson, pdg. 217 (trad. 1958) por J. L. Benet.
Presiones en la Torre.

la variacion de presidén es funcidn de la velocidad de los -
vapores (pdg. U35 de Refinacidn del Petrdleo, Woe L, Nelson, trad.
1958,
0.0018 Kg/cm® wme-- 0.15 mts/seg
0.023 Kglem® = —-ea- 1.8 mts/seg

Se supone que hay una velocidad en la torre de 0.7 mts/seg.

Asi{ que la cafds de presidn por plato es de 0.0089 Kg/cmz.

Por datos prdcticos se ha observado que el nUmero de platos

de separacion de producto a producto queda dentro de estos |fmi- -

tes,
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Ndmero de pltatos empleados en los equipos industriales de aceites,

Operacion Material separado Platos entre las fracciones
Bibliografia Recomendados

Gasolina ligera y Nafta 3-8 H;S
Nafta y kerosina 2-6 T 3-h
Gasolina y kerosina 6-8 -6

A presidn Kerosina'y gasoil L-7 -5

atmosferica Gasdleo y destilado de

¥ con vapor aceite lubricante h-5 M-S

de agva. Entrada del producto la-
teral mas bajo 3-2 5=2
Resfduo de sep. por arrastre - ﬁ—S
Separadores por arrastre lat, h—S 5=5

Tabla No. 96 Pag. 1168, Ref. de Petrdlieco We L. Nelson trade Jo Lo =
Benet (19581,

Se tomaron los siguientes numeros de platos para la torre,

Gasolina -———— Nafta L platos
Naf ta ———— Kerosina N
Kerosina -—— Gasdleo 5
Gascleo -——— Vaporizador 5
Vaporizador -——— Residuo L

Suponiendo una presion en el vaporizador de 0.39 Kgs/cmz, -

las cafdas de presidn en los diferentes platos son:

Posicidn Platos Presidn Kgs/cm® Kgs de vapor de agua
Domo -- 0.235 h77he3
Naf ta L 0.270 h710.2
Kerosina Iy 0.305 L398,2
Gasdleo 5 0.347 3857 .8
Vaporizador 5 0.390 3857.8

Temperatura del Vaporizador,

El dato de temperatura mas conveniente es la temperatura -- -

del| vaporizador, va que ¢sta puede ser estimada con exactitud, y -

de ella depende el provecto total de la torre,



Esta temperatura es

tomada de

3L.-

la curva de vaporizacidn ins-

tantdnea (Flash) que esta a 760mm la cual debe corregirse a la pre

sion de la torre y el efecto del vapor de agua.

El porciento des-

tilado es de 39.72 mds 2% de! residuo sera igual a Ll.72%.

Temperatura del vaporizador

fnstantdnea)

es igual a 316°C,

.« # .
Presion en el vaporizador

Moles

Moles

Moles

Moles

Moles

Moles

Moles

Presidn parci al

de gasolina

de nafta

de kerosina

de gasdleo

totales de vapor

de vapor de agua 2857.8 -

a 760mm (curva de vaporizacidn

760 +

0.52
1.0%3%

= 139.0

= 1h.7

60 _
455 = 5.9
16, 170 = ¢4.8
2l5
276 .44
=215

x 760 = 1047mm

totales de vapor y vapor de agua = 487.8

del petrdleo

_ 276k
L487.8

loL7 = 598 mm

316°C corregidos a 598 mm equivale a 307°C.

Temperatura en el vaporizador 307°C.,

Calculo de

de la torre.,

las temperaturas de salida de productos del cuerpo

El cédlculo de éstas temperaturas se basa sobre los datos ob

tenidos de Tas curvas de vaporizacidn instantdnea l{ver figs. 6, T,

8 v 9 pigs. 30 v 311,

las cuales son dadas a la presion atmosfeéri-
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ta v serdn corregides a la presidn de la torre por medio de un ba=-

lance de calor con temperaturas supuestas,

Balance termico sobre el plato de gasdleos

Tomando el 0% de la curva de vaeporizacidn instantaneca (ya -
que el producto es liquido) da la temperatura de salids de 28lL.5 -

°C a la presion atmosféerica,

Calor sensible de los productos, suponiendo 265°C a la pre=

sidn de la torre: Q@ =WCpA T .
Gasolina 13820 (307-265) 0.72 Q_I.oé = uh2,99l.8
Naf fa 2070 {307-265) 0.712 x 1.06 =  65,615.3
Kerosina 9560 {307-265) 0.710 x (.06 = 302, 183.9
Gasdleo 16170 (307-265) 0.757 x 0.99 = 508, 967.9
Residuo 77150 (307-278) 0.705 x 1.00 = 1'577,331.7
2'897,090.6 calorias

Vapor de agua 3857 (265~12510.5 = 27,000

Para condensar gaséleo 16170 x 52 = 8hLo,540

Calor reflujo plato gaséleo= 21897, 090.6+8L0,540-27, 000=3'467, 930.6

Reflujo Interno en moles = j'h67,930.6 =
2L5 x 52

272.2

Materiales como gases fijose

Vapor de agua ég%g;g = 2i4.3 moles

Gasolina 12&29 = 139.6
99
2070 —  |L.6
Naffa ”.l.l h'
Total 368.5
Moles totales = 272.2 + 368.5 = 640.7

Presidn en el plato de iasé!eo = 0.347 Kgrs/cm2

60 + 0.347 =
7 o33 * 760 1015 mm
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Presidn parcial plato de gascleo

272.2 ;
6L0.7

28L.5 °C corregidos a L30 mm equivale a 260 °C (y lo supuesto es -=

10!5 = L3O mm

265, asl que es aceptablel,
Balance térmico sobre el plato de kerosina,

0% de la curva de vaporizacidn instantdnea es 199°C a pre--

slon atmosferfca.

Calor sensible suponiendo 195 °C a la presion de la torre.

Gasolina  [3,820 (307-195) 0.682 x |.06

= 17118, 964.5
Naf ta 2,070 {307-195) 0.678 x 1.06 = 166,618.7
Kerosina 9.560 (307-195) 0.740 x 1.06 = 839,872.7

Gasdleo 16, 170 (307-265) 0.757 x 0.99 = 508, 9679
Resfduo 77> 150 (307-278) 0.705 x 1.00 = 1'577,090.6

Total Lratt, sl
Vapor de agua 4398.2 (195-125)0.5 = 153, 937 «0
Calor latente

Para condensar gasdleo 6170 x 52 ‘ = 8Li0, 8L0.0
Para condensar kerosina 9560 x 61 = 583, 160.0

Calor reflujo plato kerosina=h'21l,5|h.h+8h0,8h0+583,|60f153,957 =
5'481,577.4

Reflujo interno plato kerosina = 5'4B81,577.h = 525,5

17! x 61
Vapor de agua Aé%gié = 2L} .3
Gasolina 1é§§9 = 139.6
99 —
383.9

Moles totales 525.5 + 383.9 = 909.4



Presidn plato kerosina

57  Aad

0.%05 Kgrs/cm2

760 + 0.305 s 760 = 98Y mm

£33
Presion parcial plato kerosina
5255 98l = 568,
909.4 e

199°C corregidos a 568.5 mm equivalen a 189°C (se supone 195 as{ =

que es aceptable},

Balance termlico sobre el plato de nafta.

Of de la curva de vaporizacicon Instantdnea es 163.5 °C a ==

presidon atmosférica,

Calor sensible suponiendo 155

Gasollina 13,820
Naf ta 2,070
Kerosina 9,560
Gaso leo 16, 170
Residuo T7, 150

(307=155)
(307-155
(307-195)
{307-265)
(307-278)

0.662
0.725
0.740
0.757
0.705

Vapor de agua L710.2 (155-125}) 0.5

Calor latente

Para condensar gasoleo
Para condensar kerosina

Para condensar nafta

|6’ |70 X 52
9,560 x 6|

2,070 x 66

°C 3 la presion de la torre,

X 1.06 = l'h?h,Oélo,
X loO6 = 2ht,800-8
x 1,06 = 839,872.7
x 0.59 = 508, 967.9
x 1,00 = 1'577,090.6
Lteht,793.1
70,653,0

= 840,840.0

= 58%,160.0

= 1%36,620.0

Calor reflujo plato nafta= L'641,793, 1+8L0, 840+583, 160+136, 620-T0,653=
' 6'131,760,1

Reflujo interno en moles = 6'131,760. |

1l x 66

= 658.9
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Vapor de agua Lh,710.2 _ 261,7
I8
Moles totales = 58,9 + 261,7 = 920,6

Presidn plato de nafta 0,270 Kgrs/cm2

760 + %4%%% x 760 = 958,6 mm

Presidn parcial plato nafta

—69-%2 x 958,6 = 686 mm,

163.5 °C corregidos a 686 mm equivalen a 160 °C (asi es que es - -
. aceptable),
Balance térmico en ¢! domo,
Aquf se tomard el 100% de la curva de vaporizacidn instan~

tdnea, ya que el producto sale como vapor, ¢sta temperatura es --

125.5°C a presidn at,

11185,810.7

Gasolina 13,820 (307~118) 0.6L5 x 1.06 =

Naf ta 2,070 (307-155) 0,660 x 1,06 = 220, 122. |
Kerosina 9,560 (307-195) 0,670 x 1.06 = 760, 425.3
Gasdleo 16, 170 (307~265) 0,700 x 0,99 =  L70,6L4L.0

Residuo 77, 150 (307=-278) 0,705 x 1.00 = 11577,331.7

Vapor de agu h,77Lh3 (125-118) 0,5 = 16, 170

Calor latente

Para condensaf la nafta 2070 x 66 = 136, 620
Pars condensar la kerosina 9560 x 61 = 583, 160
Para condensdr el gasdleo 16170 x 52 = 840, 8L0

Total calor 8 eliminar 6 391,663,8

Kgrs, de reflvio frio = iéégégég = 73,9659
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Control de temperatura parte superior

Moles de reflujo v producto = 73, 965.9 ;9'5,820 = 886.7

Moles de vapor de agua = Aiz%%:é = 265.2

Moles totales 886.7 + 265.2 = II51.9
Presidn en el domo 0.235 Kgrs/cm?

760 + %4%%2 x 760 = 932.8 mm

. # .
Presion parcial en el domo

886.7 932.8 = 718 mm
1151.8

125.5 °C corregidos a 718 mm equivalen a 123°C (as{ es que es acep

table).

Temperatura en ¢l fondo de la torre.

La temperatura en el fondo de 1a torre, es 29 °C menor que
la temperatura del vaporizador. Esta disminucidn es debida a los

siguientes factores:

Enfriamiento por evaporacidn,
Perdidas de calor a través del aislamiento de la torre.
Enfriamiento por el vapor de agua que entra en la torre.

Temperatura en e! fondo de la torre, 307-29 = 278 °C

Los caloes especificos anteriores para los Ifquidos y vapo=-
res se tomaron de la fig. No. | pdg. 50 v de la fig. No. | pdg. 52
del The Reflner's Notebook, reimprimido de The Oil And Gas = = =
Journal.,

Cdlculo de! Diémetro de la Torre.

Se calcularé por medio de la siguiente férmulaz:

W =C - (Unit Operations G. G. Brown,
\/d? td} da] pdg. 347 formula 283,
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W = Velocidad de masa, Kgrs/h%m

dl = Densidad del |{quido, Kgrs/dm3 {a la temperatura de la torre)
d2 = Densidad del vapor, Kgrs/dm3 (condiciones de la torre}

C = Constante (dependiendo del! espacio de los platos y de 1a ten=

sion superficial de el Ifquido en e! plato),
De datos practicos se tomara una distancia entre los platos de 6L
cm (pdg. 438, Refinacion de Petrdleos, W.l. Nelsoﬁ trad.1958)
C = 196000 aprox. (fig. 171, pdge. k!, W. L. Nelson, trad. 1958)

d| para la gasolina 2 118 °C = 0.658 (fig. No., 1, pdg. 04, The Re-
finers Notebook).

Reflujo lnfefno =6 3212623.8 = B38.5 moles 83,011.5 Kgrss
Gasolina lﬁg%ég = 139.6 moles 13,820 Kgrse
Vaporizador QZI%@Z = 256.2 moles L, 77h.3 Kgrse
Total 1243 .3 moles 101,605.8 Kgrs.
Volimen parte superior )

1243.3 x 2L.035 x 221 , 1.033 - 32,479.5 m/h.

293 .268
22.L x 3125%53_ = 21,035

d. = _101,605.8
2~ %2,079.5 x 1000,

dy (dy - d) = 0.00312 (0.658 - 0.00312) = 0.0020L43

= 0.00312 Kgrs/dms.

W = 196,0001/0.002043 = 196,000 x 0.0452 = 8859.2 Kgrs/m>/h.

101.605.8 _ 2
8859.2 1l m

”
Area de la seccion transversal de la torre

Didmetro =-\/C')_'%g = . /1h.6 = 3.8% m

Didmetro 3.83 + 10% de seguridad = .21 m
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Este didmetro es en la parte superior de ta torre, asf que
se procederd a calcularlo en los diferentes puntos de extraccidn -

de! producto.

Didmetro correspondiente al plato de nafta.

70,653.0 =L'571, 140.I calorfas

Calor sensible total = L'64!1,793.1 -
Reflujo intermedio = Lro7i.1bo.1 - Loi.2 moles 69259 Kgrse

Ll x 66
Naf ta é%%% = 4.7 moles 2070 Kgrs.
Kerosinsa Eiég = 559 moles 9560 Kgrse.

1’7

Vapor de agus gz%glg = 261.7 moles Li,710.0 Kgrs.
Total 889.5 moles 101,769.0 Kgrs.

VolUmen plato de nafta

889.5 x 2Lp35 « L28 ; 1.033 _ 2, 749.l4 mo2/h

293 1.033
d, = 0.672
- 101,769.0 : = 0.00L1 Kgrs/dm3 )

% 2L, 7TIi9.l; x 1000

dyld| = d5) = 0.0041 (0.672 - .00L1) = 0.002738
W = 196,000 0.002738 = 196,000 x 0.0523 = 10250.8 Kgrs/m=/h

= 101,769.0 _
A = =
rea 10,2508 9.92

Didmetro = gégg = 12,63 = 3.56 m

Didmetro 3.56 + 10% seguridad = 3.9 m

Diametro correspondiente al plato de kerosina.

Calor sensible total =4'211,51L.4+840,8L0.0 - 153, 937.0=L'958, LI7.h ¢al
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Reflujo intermedio = h;??B;ugT‘& = 1,75 moles 8127.3 Kgrs.

Kerosina E%%%Q = 55.9moles 9560  Kgrs.

Gasdleo 16, 170 = 66 .0moles 16, 170 Kgrs.
2l5

Vapor de agua Ei%gg;g = 22y .3moles h,398.2Kgrs.

Total 821.2moles 1tl,404.5 Kgrs.

Voldmen plato kerosina

B21.2 x 24p35 x ggg x ::822 = 2L334.0

d2 = l'I:LIOJ—.L°5
2l,33Lh.0 x 1000

dy{d; - d,) = 0.00L45 (.670 - 0.90&6; = 0.0030608L

= 0.004578

W = 196,000~/ 0.0030608 = 196,000 x 0.0552 [0819.2 Kgrs/mafh
A = i, hols -

ree l0’8|9.2 |0.29
Didmetro =‘Jl$§§2 = \/13.10 =3.62 m

Didmetro 3.62 + 0% seguridad= 3.98 m

Didametro correspondiente al plato de gasdleo.

Ref lujo intermedio = 3éﬁ§7;925'6 = 272.2 moles 66,689 Kgrs.

Gasdleo |6_,|_'Zg = 66.0 -=- 16,170 ===
2h5

Vapor de agua éi%%14§ = 21,3 --- 3,857.8 --

Total 552.5 moles B86,716.8 Kgrs.

Volimen plato gasdleo

5 538  1.033 _ 3
552.5 8 2Lp35 «x 55 X T380 = 18177 .2 m”/h



dy = 0.670

_ 86,716.8 _
ds TET%??TE x 1000 -.o.oous
dyld| = dp) = 0.00479 x .6652 = 0.00%18
W = 196,000\/0.00318 = 196,000 x 0.0562
Area = §§L11é;§‘= 7.87

11,015.2

Diametro =V£i%§Z =  10.02 = 3,17 m
Didmetro 3.17 + 10% seguridad = 3%.48 m

= 11,015.2

Didmetro correspondiente al vaporizador.

13,820.6
. 2,070.0

9, 560.0
16, 170.0

3,857.8

Kgrse

L5, L477.8

16,087.4 m /h

0.002078

Gasolina 13,820 = 139.5 moles
99
: 2,070 _ e
Nafta ™ 1L .7
Kerosina 0:7?0 = 55.9 -————
Gaso leo 16, 170 = bl e
2L5
Vapor de agua 3’8|g'8 = 215.0 p——
Total Lol.! moles
Voldmen plato v aporizador
1.1 x 2Lo 551, 1.033 |
Lo X hu35 X 293 x 525
d, = 0.7TLO
dy = Li5477.8 = 0282 Kgrs/dm’
2 7¢,087.4L x looo 00 grs/dm
dy (d - d,) = 0.00282 (0.7h40 - 0.00282) =
W = 196,000 \/0.002078 = 196,000 x 0.0L55 = 8948

Arca = ’g77°8 = 54099

Kgrse.
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Didmetro =\/-:%Lé5 =\/6.h9 = 2.55 m

Didmetro 2.55 + 10% seguridad = 2.80 m

Ya determinado el didmetro de algunas partes de la torre, =
se puede ver que tiene una diferencia tendiendo a disminuir del do
mo hacia el fondo. El diametro del domo, plato de nafta v kerosi-
na casi son iguales por lo cual se aceptard un didmetro de Loll ==
mtse El plato de gasdleo es de 3.47 m el cudl es aceptado hasta -
el fondo de la torre. La separacion de plato a plato se acepta el
de 6l cm. encontrédndose que experimentalmente esta distancia es la
mds econdémica. La alturs de la torre serd de 14.9 m. estard forma
da de acero con un espesor de 19 mm (3/l; pulg) en la parte supe- -

rior v 9.5225 mm (3/8 pulg) en la parte inferior.,

A continuacidn se dardn las medidas de las cachuchas de bur
bujeo las cuales son tomadas de datos pricticos y experimentales -

{(Petroleum Processing pag. 82 a 87 Marzo 1556 por William L, Bo- =

lles ).
Disefio de cachuchas de burbujeo tipo, que se proponens.
Material Acero carbon Acero Aleacion
Tamafio mominal 152 .44 mm i52.1 mm

Cachuchas

U. S, Standard gauge i2 12

Didmetro exterior 1I54+76 mm 152.37 mm
Didmetro interior 1hg 22 == 149.22 --
Altura total 525 == 95.25 ==
NUmero de ranuras 29 39

Tipo de ranuras trapezoidal trapezoidal



Ancho de las ranuras

Fondo 8.458 mm 8.458 mm
Arriba .2, 18 - L.2L18 -
Altura de fa ranura 3.1 -- 38,1 ==

Tubo ascendente o chimenea

U.S5. Standard gauge 12 12
Didmetro exterior 103.96 mm i01.57 mm
Didmetro interior 98.42 -- 98.h2 --

Alturas Standar

Altura del claro 12.7 mm 69.85 mm 69.85 mm
Altura del claro 25.L mm 82.55 ~-- 82.55 i
Alturas de! claro 38.] -- 95.25 -- 9525 ==
Sello ranura chimeneca 127 o= 2.7 ==

Area de cachuchas

Chimeneas 75 +336 cm2 75336 G-
Reverso 112.230 cn? 112.230 cm”
Anular 89.977 -- 89.977 =~
Ranuras oh.j28 -- oh .28 --
Cachucha 187.05 - 187.05  --

El sello dinamico de la ranrura a la presion atmosféerica es
de 25.L mm a 50.8 mm.

El tipo de vertederos segmentales son los mas recomendablese.

En los platos de flujo cruzado la longitud de la presa su--

mergible es usualmente de 60 a 75% del diédmetro de la torre.

Cilculo de vertedero y presa sumergible.

Diametro de la forre hil cm

Area de la torre 1228.4L7 crn2
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Longitud sumergible Lit x .70 = 287.7 cm
Ancho del vertedero (fig. 31)s b2 % Dtawe
(il x 0.142) =58.36 cm
Area del vertedero, un lado (figus3llss 8.8 & Atsess
(1328.47 x 0,088) = 116.8 cn®

Para el didmetro de 3.17 m.

Didmetro de la torre 27 cm
Area de la terre oly5 cm®
longitud sumergible 37 x 0.70 = 2L2.9 cm
Ancho de!l vertedero (fig.31)s 14.2 % Diswse
(347 x 0.142) =  1,9.27 cm
Area del vertedero (fig.3l )= = B.8 g At

(9hs x 0.088)

83.16 cm?
# Petroleum Processing Abril 1956 Pag. 72.

#% Didmetro de la torre. 5=t Area de la torre.

La determinacidn de! nimero de cachuchas correspondiente a
Ios‘diémefros de la torre, se determinaron por métodos graficos =
{(figs. 10 v 11) tomando como base las cartas de arreglo de cachu-
chas de burbujeo, de espacio entre cachucha y cachucha de 37.5 %
del didmetro de la cachucha., (Petroleum Processing, Abril 1956, -

PéQ‘ 78’ fig- 36’.

Equipo Auxiliare.

Redesti ladores.- Para el cdlculo del didmetro de los redesti lado-
res se utilizan las mismas formulas que para el cdlculo de la to-
rre; v el ndimero de platos, sor tomador de'dafos_précficos {Refi-
nacidn de Petrdleos W. L. Nelson, Pdg. 21k, trad. 1958. J. L. Be=-

net),



Redesti lador
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de nafta,

Nafta 2070 Kgrs/h é%%% ” 1.7 moles
6L .1

Vapor de agua 64.1Kgrs/h _%g_ = 2,56 ---

Total 21341 18.26

Presidn = 0.270 Kgrs/cm2 Temperatura 155°C

Volomen = 18.26 x 2L,.03 «x L28 « 42033 _ 507.58 m2 /h
253 | <303

Férmula ¥o=C\/dy td; - d;]

Espacio de los platos 50 cm

dy = 0.672

dp (d) - dy)
W o=

146,000 \/0.0028 =

= 2,13l.1
Area = =i

Didmetro =V%J$%% =

= 0.276 m°

= 0.0042 (0.672 - 0.00L2) =
7,738 Kgrs/m®/h

Cons tante C = 146,000

g, =213h.1 = o.00k2 Kgrs/dm’
507.38 x 1000

0.028

0.566 m equivalente a 60 cm

Didmetro = 60 cm + 25% seguridad = 75 cm.

Redesti lador de kerosina.

9560

Kerosina 9560 Kgrs/h i 55.9 moles
Vapor de agua 512 - é+§ = 173 -———
Total 9872 73 .2
Presidn = 0.305 Kgrs/cm2 Temperatura 195°C

. _ L68 | 033 _ 3
Voldmen = 73.2 x 24.03 «x 555 * T338 2168.6 m /h

_ _ 9872 - =
dy = 0.670 do = 27168.6x 1000 0.0045
dy (d, - d_,) = 0.0045 (0.670 - 0.0045) = 0.002994

! 2



w = 1h6é,000 /0.00299L = 7986.2

= 98712 =123 = .2
Area = 22 fe23 m D \/0.785 5 m

D = 1.25 4 10 & seguridad = 1.37 m.

Redestilador de gasdleo.

Gasdleo 16, 170 K /% 16, 170 66.0
grs 2Lo

VYapor de agua 5ho.h - h?é = 30.0

Total 16,710.4 96 .0
Presidn = 0.347 Kgrs/cm2 Temperatura 265°C

. . 538 . 1.033 4 5.
Vo lumen 96 x 24.0% «x 2% X I.ig% -3,!68.1 m5/h |
d; = 0.670 d, = 16,710.4 = 0.0057h

2 T 3, 168.1 x 1000

dy (d; = dy) = 0.00574 (0.670 - 0.00574} = 0.00381
v = 146,000 \/0.00381 =8,995.6 Kgrs/m>/h

Area = Mlo_']{ = |.85
8, 99% .6

/1.8
D:-’__i .
o.785 = 1:538 m
D = 154 + 104 seguridad = 1,69 m
El redesti lador de nafta vy kerosina tiene h platos perforas

dos v el de gascleo 5 platos.

Condens ador de gasolina de contacto directo.

Para ¢l enfriamiento {condensacidn) de los vapores de gaso
tina v veapor se uiilizardn condensadores de contacto directo, - -

sfendo el medio enfriador el agua,

Como saldrian juntos el agua v la gasolina, pasaran de ah?



L9.~
a un recipiente separador, despues a un acumulador, de donde la ga

solina sera usada como reflujo v el exceso Saldrd como producto.

»
Calculo de la cantidad de agus necesaria para condensar la

gasolina de {i8°C a Lo°C,

La cantidad de Kilograemos de salida de! domo son

Ktlogramos de reflujo frio 53,847.2
Kilogramos de gasolina (producto} A 13,820.0
Total 67,667.2 Kgrs/h

Vapor h??h.} Kgrs /h

67,667.2 (118 - ho) Cp + L774.3 (118 - LO) Cp = W (44O - 301 Cp
67,667.2 x 78 x 0.42 + 4, 77h.3 x 78 x 0.5 =W x 10 x |

w = 2'2!0,000 + 186,000
1o

239,600 Kgrs/h
239,600 1ts/h
W = 229 wi/h

W

Cambiadores de calor

Como se habrd visto anteriormente la temperatura del crudo
liega @ la torre s una temperatura bastante alta, la cudl, es pro-

porcionada por vna serie de cambiadores de calor v el calentador.

Los cambiadores de calor aumentan la temperatura del crudo
vtilizando en contracorriente los productos de 1a torre antes de -

ir 8 su almacenamiento.

En el cdlculo se dara a conocer nada mas el area de calenta

miento que se necesita, cambiador kerosina = crudo, gasdleo = cru=~

do v residuo crudo.
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Cambi ador.=- Kerosina - Crudo

Se desea calentar el crudo de 35°C & 50°C con lo cudl la ke

rosina se enfria de 195°C a 70°C.

133
’/’/,a”’/:::osina

....... T T T p—— 70

Kerosina 9560 Kgrs., 70°C temp. aprox. despues de! cam--
biadors
Crudo 118,770 Kgrs. 50°C temp. aprox. después del camb.

9560 (195 ~ 701 0.65 x 1.06 = 118,770 (50 = 351 0.47 x 0.98=820,582

calse
Media logeritmica de la diferencia en temperatura = 78 °C
—Af‘ Afa - -
A tIOg |°g CAT' = 780(: {'Figc No, 75’ PAg. 9! The -
[sz Refiners Notebook}.
Condiciones de grado de tramisidn:
Aceite temp.pelfculast visc.s#% cara vel.m/seg coef st Fatdeanst
Kerosina 123 0.42 ext. 0.5 865 0.28
Cf‘Udo 52 7.20 inf. I.3 . 22 0-35
% The Refiners Notebook, Pag, |10. The Oil end Gas Journal.
#% Fige No. 1, Pdg. Ill, The Refiners Notebooks« The Oil and Gas -

Journal ¢

¥%% Figs No. 195 v 197, Pédg. 4499 v 502 Refinacldn de Petrdleo We-
L. Nelson. trad. [958,

) . Jo La Benety
¥kt Fy foactor de suciedad fig. 191, Pige. h92, WelLs Nelson, Refiw«

nacion de Petrdleo, =-
trad. |958_¢ JelLBenect.

Coef, total H = T [ = 21.46, tférmula 385, Pig. 433 -

1 : :
——+ 0.0006 Unit Operations G.Gs =
865 22 2 Brownle
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A = 820,582
21.46 x 78

= ,90.2 m® (férmule 356, Pdg. 415, Unit Operations
G. GI Brown,.

Cambiador.- Gasdleo - Crudo.

Se desea calentar ¢! crudo desde 50°C a 71°C con lo cudl el

gasoleo se enfria de 265°C a 150°C.

2655 meecvacmmm e 150
ol ¢ crod :;loo
~71 I SRR, <) %, - R 50
Gasdleo 16, 170 Kgrs. I50°C temp. aprox. despues del camb.
Crudo 118,770 === T1°C cmcmmmrecmeecee e

La cantidad de calor de intercambio es:

16, 170 (265 - 150) 0.63 x 1.06 = 18,770 (71 - 50) 0.51 x .98 =
I 241,807.49

Media logaritmica de 1a diferencia en temperatura = 142°C
Aceite temp. pelfcula visc. cara vel/m/seg coef o F
Gasdleo 190 0.28  ext. 0.8 1250 0.%2
Crudo 79 Lh.20 inte .25 28 0.35
e, = .
1,250 28 * 0-00067

-+ 2hi,807.49 _ 2
A= 3C.0x 12 25 m

Cambiador .= Residuo = Crudo.

Se desea calentar el crudo de 71°C a 150°C, con lao cudl el

residuo se enfria de 278°C a IT70°C,

Residuo TTs 150 Kgrs. {7T0°C temp. aproxs despues del cambe.
Crudo 118,770 «=- 1I50°C =scmcmmememmaoaan
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La cantidad de calor de intercambio es:

77,150 1278 - 170) 0.65 x 1,00 = 118,770 (150 -~ 71) 0.59 x 0.98 =
51425, 152.3 cal.

Medis logarftmica de la diferencia de temperatura = 113°C
22l :
B ot U N
v\\‘50 it Crudo______ - 7]’)'
ﬁhﬁ%ﬁ“‘*‘m»lIOéP'""’ﬂfﬂ-'

Acelte temp. peltfeula visc, cara vel, m/seg. coef. F
Residuo 210 z2,0 ext, 0.8 750 0.85
Crudo 124 1,8. int, le2 L5 0.35

H = e l =~ h01h

-—-—-+

755 —ﬁg + 0.0012

A= 2h25,152.3 = 88,3 2
ho.y x 113

Calent ador

En el cdlculo del calentador se¢ determina la cantidad de ca

lorfas necesarias para elever la temperatura del crudo de 150°C a

la temperatura de entrada al vaporizador en la torre que sera de =

307°C.
Matertal Kgrs/Zh punto ebull. punto ebull, pe mol. cal. lat.
prom. molal prome vol.

" Gasolina 13,820 96 ol 7
Naf ta 2,070 1714 b7 66
Kerosina 9,560 211 21 171 61
Gasdleo 16, 170 293 295 245 52
Temperaturas criticas:
Gasolina 2go°c Naf ta 225°c
Kerosina 387°C Gasoleo 5°C

Se determinan los calores latentes a las condiciones de la
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salida del calentador o sea a 307°C para !a nafta, kerosina y gasd
leo, porque en la gesolina la temperstura crftica es menor que 307

y se considera el calor latente cero.

Determinacidn del calor latente de nafta corregido a la tem

peratura de salida de! calentadors

Te = 343°C (figoly, P3g. 146, Ref. de Petrdico, W.lLs Nelson trade.
. 1958- Jo Lo BZI’IZ"".

Factor de caracterizacidn 12.0
Punto de ebullicion volumétrico 173°C

Te = 343°C + 273 = 616°K T, = 173°C + 273 = LL6°K

B
Ts _ LLé _ T,=J - 307 + 273 _

Férmula L = Lg %— fecvacidn L, Pdg. 146 W.L. Nelson, Ref., Petr.
8 fradol%S, .lo L. Benefl.

= 0.4t (fig. L2, Pdg. 146 Ref. Petr. W.L. Nelson, trad. 1958, i,

Le Benet)e.
L= 0.4t x 66 x Prg = 35-2

.Deferminecién de calor latente de kerosina a la temperatura
de salida del calentador.,
Tc = 387 387°C + 273 = 660 °K
Factor de caracterizacidn 2.0

Tg = 214 21h°C + 273 = 483 °K

Ts _ 487 _ Ty =380 - ¢.878
= =L = 0,738
T gl 73 660
= 0.58 L = Oi58 X 6' X %g_'? = L|.20]

Ef calor latente de! gascleo no se corrige por estar muy -

préximo al que tendrfa a ta temperatura de salida del calentador.



Calor sensible,

Gasolina 13,820 (307
Naf ta 2,070 (307
Kerosina 9,560 (307
Gasg leo 16, 170 {307
Residuo 77, 150 (307
Total

Calor latente.,

Naf ta 2,070 x 35,2
Kerosina 9,560 x L2.]|
Gasdleo 16, I7T0 x 52.0
Total

Calor total calentador

150}
150)
1501
150}
150)

0.752
0.725
0.720
0.700
0.630

12t355,968.1 + 1'316,180.0

JP v

11631, 6L4.5

235,617.7
11080, 662.4
b r777,083.0
71630, 96045 -

121355, 968.1 cal/h

72,86L.0

Lho2,L76.0
840, 840.0

11316, 1830.0 cal/h

137672, 1U8.1 col/h
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RESULTADOS ¥ CIACLUSIONES,

Como se observard en el cdliculo del nimero de platos en to-
'y . P
rres para destilacidn de multicomponentes, asi como el diametro =
- - * -
de la misma, no se sigue ninguno de los metodos estudiados en mez

clas binarias {(McCabe=Thieclel},

Ya que por tratarse de mezclas complejas no se pueden obte
ner productos puros, por lo cual los cdlculos son basados sobre =~
datos pr3c+icos, generalmente balances de calor, sobre cada una =-
de las partes de extraccion de productos de la torre, asi como -=-
pruebas realizadas algunas veces en plantas piloto yv formulas em=-

» .
piricas,

Se observard tambien que estos balances de calor son hechos
por el método de tanteo hasta obtener los resultados que mas se -
asemejen a los datos obtenidos teori camente, de acuerdo con aque-
Ilos productos que se descan obtener dentro de las especificacio-

nes fijadass

El cdtculo del equipo auxiliar como son cambi adores de ca=-
lor, condensadores y calentador, estaban basados en las f&rmulas

parad todos conocidas de transferencia de caloras



ESTUDIO ECONOMICO,

En el estudio econdmico de esta torre habrfa que conside--

rar varios factores como son:

a)

b)

cl
d)

e)

te

sSu

localizacidn de la planta, de acuerdo con:

Cercanfa de la materia prima o facilidad de transportes

Medios de transporte de los producfés obtenidos o equipo espe-
clal para bombeo de los mismos {oleoductos).

Mercado para los productos,

Mano de obra para operacidn de la misma.

Mano de obra para su instalacidn,

Estos serfan los puntos bdsicos, pero tratdndose simplemen
del célculo de la torre en la cual no se especifica lugar para

instalacidn, solamente seran citados.



RESUMEN ,

El objeto de este trabajo fué, dar una idea lo mds exacta
posible, acerca de los procedimientos o cdlculos a seguir, para =

« - ¥
la obtencion mds proxima de aquel los resultados que se deseaban.

En principio, se trata de la teorfa bdsice para el cdiculo
de separacidn de productos de mezclas de multicomponentes, que co
mo se verd difieren bastante de |os compuestos binarios, ¢sto se
hace con el objeto de dar una gufa a seguir para el mejor desarro

l'lo de este trabsjo, con lo que se habrd llegado a la conclusidn

deseada,



2)

3)

L)

51

6

T)

8)

9)
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