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Resumen
En el proceso de refinacion del petroleo los principales esfuerzos se encaminan

hacia tecnologias mas limpias amigables con el medio ambiente, por lo que se hace
incuestionable el uso de herramientas que permitan la evaluacibn ambiental e
intensificacion de sus procesos, siendo este el eje central de los estudios realizados
en la obtencibn de combustible de aviacion Jet A-1 en la refineria Camilo
Cienfuegos. Para la evaluacibn de los dafios ambientales provocados se
implementd como estrategia de gestion ambiental el analisis de ciclo de vida
estableciendo como unidad funcional el combustible obtenido en la planta en una
hora, con esta metodologia se comprobd que el consumo de sosa en la etapa de
lavado caustico es el que reporta los mayores perjuicios ambientales en todas las
categorias evaluadas siendo el calentamiento global, las radiaciones ionizantes,
toxicidad cancerigena no humana, ecotoxicidad terrestre y marina las mas
significativas, por lo que es imprescindible disminuir su consumo, con este fin
usando datos experimentales se obtuvo la cinética de las reacciones que intervienen
en la etapa de lavado céustico empleando el método diferencial con regresion
polinomial. Con la cinética de las reacciones, datos de control operacional y datos
econdémicos se formularon las funciones objetivos con sus respectivas restricciones,
siendo posible la optimizacion jerarquica de esta etapa mediante el software
MATLAB® donde se empled la funcion fmincon que emplea el método de
optimizacién cuasi-Newton para disminuir los impactos ambientales de la etapa al
menor costo de produccién siempre cumpliendo con las especificaciones del
producto final (Jet Al). Los resultados de dicha optimizacion reflejan que la
concentracion de sosa 6ptima esta en el rango de 0,15-0,2 mol/L minimizando los
costos de produccion y validando que mientras mayor azufre y acidos nafténicos
presentan las materias primas de las mezclas analizadas a procesar mayor sera su
impacto sobre este.

Palabras claves: acidos nafténicos, azufres totales, combustible de aviacion,

impacto ambiental, optimizacién, sosa



Abstract
In the oil refining process, the main efforts are directed towards cleaner technologies

that are friendly to the environment, which is why the use of tools that allow
environmental evaluation and intensification of its processes is unquestionable, this
being the central axis of the studies carried out in obtaining Jet A-1 aviation fuel at
the Camilo Cienfuegos refinery. For the evaluation of the environmental damage
caused, the life cycle analysis was implemented as an environmental management
strategy, establishing as a functional unit the fuel obtained in the plant in one hour,
with this methodology it was verified that the consumption of soda in the washing
stage Caustic is the one that reports the greatest environmental damage in all the
categories evaluated, being global warming, ionizing radiation, non-human
carcinogenic toxicity, terrestrial and marine Eco toxicity the most significant, so it is
essential to reduce its consumption. For this, using experimental data, the kinetics
of the reactions involved in the caustic washing stage were obtained using the
differential method with polynomial regression. With the kinetics of the reactions,
operational control data and economic data, the objective functions with their
respective restrictions were obtained, being possible the hierarchical optimization of
this stage using the MATLAB® software where the fmincon function was used, which
uses the quasi-optimization method. Newton to reduce the environmental impacts of
the stage at the lowest production cost, always complying with the specifications of
the final product (Jet Al). The results of said optimization reflect that the optimal
soda concentration is in the range of 0,15-0,2 mole/L minimizing production costs
and validate that the higher sulfur and naphthenic acids present the raw materials of
the mixtures analyzed at process the greater your impact on this.

Keys word: naphthenic acids, total sulfur, jet fuel, environmental impact,
optimization, soda.
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Introduccion

La preocupacion mundial por la degradacion del medio ambiente ha llevado a una
intensa presion por parte de las comunidades, los gobiernos, las ONG vy la opinion
publica en general, por los efectos de las actividades industriales sobre el entorno
natural y sobre la sustentabilidad en el marco de un desarrollo global. (Gonzélez
Castano, 2019)

Actualmente se requiere una mayor exigencia y compromiso para lograr mantener
un equilibrio entre el medio ambiente y el desarrollo econémico y social lo cual esta
en consecuencia con el concepto emitido por la Organizacion de Naciones Unidas
(ONU) donde se pone de manifiesto que es necesario un desarrollo que satisfaga
las necesidades del presente sin comprometer las generaciones futuras.

Las industrias quimicas y especificamente las refinerias de petréleo han estado
permanentemente bajo la mira de la sociedad pues a pesar de que en ella son
obtenidos productos de gran demanda esto lleva consigo que se utilicen recursos
materiales y energéticos en cada proceso que de una forma u otra generan
emisiones que contaminan en gran medida al medio.

La refineria Camilo Cienfuegos S.A. situada en el centro sur de la isla de Cuba
entidad la cual se dedica a la refinacién y obtencién de combustibles de alto valor
agregado, se generan un elevado nivel de emisiones gaseosas Y residuos liquidos
dado por los diferentes procesos que se desarrollan, los cuales tienen un marcado
impacto medioambiental.

Ejemplo de emisiones que son generadas en esta industria lo constituyen las aguas
residuales las cuales al ser ricas en NH4*, HS" y fenoles son consideradas como
acidas, estas provienen de procesos como el craqueo catalitico, en el
hidrotratamiento de los productos de la refinacion y en los sistemas de tope de las
torres de estabilizacion y destilacién (Decoopman, 2002). Otros residuales liquidos
de especial interés generados en refinerias son los sulfurosos alcalinos y consigo la
sosa gastada utilizada previamente en diferentes tratamientos como agente
despojador de impurezas como acido sulfhidrico, mercaptanos, acidos nafténicos,
tiofenoles, tiocrisoles y algunas otras en menor proporcion como carbonatos,

fenoles y cianuros que pueden causar graves problemas de corrosién en los equipos



0 en la desactivacion de los catalizadores, ademas de dafiar la calidad del
producto final en aspectos tan variados como olor, color, consistencia, acidez,
corrosividad y viscosidad. (Fierro Franco, 2007). La generacion de sosas gastadas
depende del tamafio y tipo de procesos de las refinerias, los efluentes de sosa
gastada se generan en los procesos de tratamiento cdustico para la produccién de
nafta, gas licuado del petréleo, turbosina, querosina, gasolina, en los procesos de
endulzamiento o desulfuracion de gas destilados intermedios y ligeros.

Para determinar los impactos ambientales originados en determinados procesos y
su vinculo para tomar decisiones existen estrategias de gestion ambiental como es
el andlisis de ciclo de vida (ACV).

En el campo de la ingenieria de procesos, que trata del disefio, la operacion,
intensificacion, el control y la optimizacion de procesos mediante el desarrollo y
aplicacion de algoritmos mateméticos, la literatura también revela la necesidad
de incluir consideraciones ambientales para desarrollar una industria mas
sostenible y destaca la oportunidad de adaptar la metodologia de ACV a las
herramientas de la ingenieria de procesos ( Grossmann, 2000; Allen, 2001;
Grossmann, 2004;) y en especial para ser guia en la toma de decisiones de los
gobiernos

Por todo lo expuesto se plantea el siguiente problema cientifico:

Problema cientifico:

¢ Como disminuir los costos e impacto ambiental en el proceso de endulzamiento
para la obtencién del combustible de aviacién Jet A-1 en la refineria Camilo
Cienfuegos?

Hipotesis:

Es posible mediante técnicas de optimizacién y ACV intensificar y evaluar el impacto
ambiental que tiene el proceso de endulzamiento para la obtencion del combustible
de aviacion Jet-Al en la refineria Camilo Cienfuegos al menor coste.

Objetivo General: Intensificar el proceso de endulzamiento para la obtencion del
combustible de aviacion Jet A-1 minimizando los costos y el impacto al medio

ambiente.



Objetivos Especificos:

1. Realizar un diagnostico preliminar del proceso de endulzamiento para la
obtencion del combustible de aviacion Jet A-1.

2. Evaluar el impacto ambiental provocado por la obtencion del combustible de
aviacion Jet A-1.
Determinar la cinética de las reacciones que rigen el proceso.

4. Aplicar herramientas de optimizacion que permitan la disminucién de los

impactos ambientales y costos de operacion.



Capitulo 1: Analisis Bibliografico

1.1 Generalidades de la industria petroquimica
La industria del petréleo, es una de las mas especializada y en el orden econémico

es considerada en la movilidad de altisimos recursos a nivel mundial. Esta industria
tiene cinco grandes actividades: exploracion, explotacion, transporte, refinacion y
comercializacion. (Cabezas Oruna, 2012)

Es considerada de la més grandes y diversificadas de las industrias quimicas de
proceso. Su importancia es extraordinaria y se debe, méas que al valor monetario de
sus producciones, a las circunstancias de tener sus productos un amplio campo de
consumidores y sus derivados una pluralidad de aplicaciones que no posee ningun
otro proceso quimico. La vida actual no puede concebirse sin la utilizacién intensiva
de los productos y derivados que se obtienen en una refineria, que se utilizan e
inciden en practicamente todos los sectores de la economia mundial. (Garcia, 2013)
Una refineria es una planta de manufactura de productos quimicos y combustibles,
un enorme complejo donde el petréleo se somete a diferentes procesos fisicos y
quimicos que permiten extraer la variedad de productos que contiene, como se

puede observar en la figura 1.1.

Compuestos de plomo
Servicios y otros aditivos

St

Gas licuado de petréleo
Gasolinas con y sin plomc
Petréleo crudo C stO ; >
B ombustoleos
C—— REFINERIA ~
Asfaltos
Coque

I

Desechos Azufre
tratados (subproducto)

Figura 1.1. Entradas y salidas de una refineria. Fuente: (Rodriguez Cabrera, 2018)



El petréleo es una mezcla de hidrocarburos de diferente peso molecular, con
contenidos variables de heteroatomos o impurezas. Su color predominante es el
negro, pero no es exclusivo. Las moléculas simples y complejas son inmiscibles
entre ellas, pero coexisten gracias a moléculas intermedias que sirven como puente
de estabilidad. La palabra crudo en la industria petrolera se refiere al petréleo en su
forma natural no refinado, tal como se extrae de la tierra. El principio de separacion
de esta mezcla es la diferencia de volatilidad de sus componentes y el agente de
separacion es el calor, obteniéndose los productos en fase liquida o vapor.
(Decoopman, 2002)

1.1.1 Proceso de refinacion del petréleo
El procesamiento del petréleo depende de cada refineria, estas son disefiadas

segun las caracteristicas del petrdleo que van a procesar, los productos y la
proporcion en que se van a obtener depende del esquema de refinacion montado.

Los cambios quimicos y fisicos que ocurren en el proceso de conversion del petréleo
en sus derivados (Gary, 2007) se pueden englobar basicamente en las siguientes

operaciones:

Fraccionamiento: Separa una mezcla de hidrocarburos liquidos en diversos cortes
especificos, debido a las diferencias entre las volatilidades relativas de estos, que
incluyen nafta, keroseno, diésel, y otros cortes mas ligeros principalmente de gases.
Craqueo: Se rompen las cadenas de hidrocarburos de gran peso molecular,
convirtiéndolos en cadenas mas pequefas y de mayor valor comercial. La ruptura
de las cadenas puede lograrse térmica o cataliticamente.

Reformacién: Con catalizadores, bajo condiciones de temperatura y presion
favorable se logra la transformacion de la estructura quimica de compuestos del
petréleo. Hidrocarburos de cadena lineal son transformados en hidrocarburos
ciclicos y estos en hidrocarburos aromaticos.

Alguilacion: Porque a partir de dos hidrocarburos se obtiene uno de mayor cadena
y valor comercial.

1.1.2 Estado actual de la refinacion de petréleo a nivel mundial

A nivel internacional la influencia del petréleo es notable pues cualquier incremento

en su precio repercute en la economia de casi todos los paises del mundo. Los 10



mayores productores de petréleo son: Arabia Saudita, Estados Unidos, Rusia, Iran,
México, Venezuela, China, Noruega, Canada e Irak. Sin embargo, los paises que
mas petroleo tienen bajo la tierra (reservas probadas) son: Arabia Saudita, Irak,
Emiratos Arabes Unidos, Iran, Venezuela, Rusia, China, Libia y México. (Cabezas
Oruna, 2012)

Hay mas de 600 refinerias instaladas en el mundo, que producen diariamente mas
de 85 millones de bbl/d. Algunos analistas conservadores confirman que la
produccion global de petrdleo de todas las fuentes posibles llegara a su punto
maéaximo alrededor del afio 2019, con unos 102 millones de bbl/d, lo que permitira un
modesto aumento en el consumo. Se calcula que en 2030 la demanda sera de 135
millones de bbl/d. Ya existen dificultades para que la oferta iguale a la demanda.
(Garcia, 2013), (Romo, 2016)

1.2 Generalidades y caracterizacion basica de los crudos
El crudo del petréleo es de naturaleza hidrocarbonada y esta constituido por una

mezcla compleja de hidrocarburos, se compone practicamente de carbono e
hidrégeno con un pequefio porcentaje de otros elementos como azufre, nitrdgeno y
metales integrados en hidrocarburos de estructuras mas o menos complejas. Las
moléculas de hidrocarburos que lo componen son mas complejas a medida que
aumenta el punto de ebullicion de las mismas. Desde el punto de vista estructural
estan presentes en mayor 0 menor proporcidn, hidrocarburos parafinicos,
aromaticos y nafténicos. (Lluch Urpi, 2008)

Tabla 1.1. Composicion general de los crudos.

Crudos % peso
Carbono 84-87
Hidrégeno 11-14
Azufre 0-5
Nitrégeno 0-0,2

Fuente: (Lluch Urpi, 2008)

1.2.1 Propiedades fisicas de los crudos
La densidad es una propiedad fisica muy importante usada comunmente como una

manera de categorizar e identificar diferentes materiales.



Las densidades del petréleo y de sus productos se representan por la densidad
relativa de todos los componentes que integran el crudo o el producto de este. Al
aumentar los limites de temperatura de separacion en fracciones por ebullicion de
los productos de petréleo, su densidad también aumenta. (Lluch Urpi, 2008)

La densidad de un crudo indica qué tan liviano o pesado es en su totalidad. Los
crudos mas livianos tienen una mayor proporcion de pequefias moléculas, que las
refinerias pueden convertir en gasolina, combustible pesado y diésel (cuya
demanda esta en aumento). (Rodriguez Cabrera, 2018)

Los crudos mas pesados tienen proporciones mas altas de moléculas grandes, que
las refinerias pueden utilizar en combustibles industriales pesados, asfalto y otros
productos pesados (cuyos mercados son menos dindmicos y, en algunos casos, se
estan reduciendo), o procesarlas en moléculas mas pequefias que se pueden
utilizar en combustibles para transporte.(Mayers, 2003)

En términos generales la viscosidad de un liquido es independiente de su densidad
o gravedad especifica, pero si depende de la temperatura a que se encuentre,
siendo inversamente proporcional a esta. En los crudos esta se determina a partir
de su composicion quimica y de la de sus fracciones.

La variacién de viscosidad en funcion de la temperatura es individual para cada
derivado del petréleo. Lo mejor es determinarla a la temperatura requerida en el
laboratorio. La importancia de conocer la viscosidad del petréleo o cualquiera de
sus derivados consiste en que: (Arellano, 2012)

* Impone las condiciones de bombeo y trasiego por las tuberias.

* Influye en la efectividad de la combustion.

* Influye en la temperatura necesaria de precalentamiento.

* Determina la duracién de la descarga desde los buques, tanques, cisternas, etc.

* Influye en la velocidad de precipitacion de las impurezas durante el

almacenamiento.

1.2.2 Clasificacion de los crudos
Los petroleos se distinguen unos de otros por sus propiedades fisicas y naturaleza

qguimica. Las propiedades determinan la orientacion de su transformacion,

influyendo de modo decisivo en la calidad de los productos que de él se obtienen.



Esta es larazon por la cual es importante clasificarlos. El petréleo se puede clasificar
por el tipo de hidrocarburo, por el contenido de azufre, segun los °API, por el factor
de caracterizacion; entre otros tipos de clasificaciones, se hara énfasis en las
dltimas tres por su importancia en el disefio de equipos y en su efecto en el
tratamiento primario del crudo.

Contenido de azufre

Entre los contaminantes del petroleo el azufre es el elemento que mas afecta el
proceso de refinacion ya que puede entre otros perjuicios:
+ Envenenar (contaminar) los catalizadores que aceleran las reacciones
guimicas deseadas en ciertos procesos de refinacion.
* Provocar la corrosion en el equipo de refineria.
* Generar la emision a la atmésfera de compuestos de azufre, que no son
agradables y pueden estar sujetos a estrictos controles reglamentarios.
Consecuentemente una de las clasificaciones de los crudos es a partir del porciento
en que este se encuentre presente (Speight, 2006). Por ejemplo:
Petroleo de clase 1: Poco sulfuroso (contiene no méas de 0.5 % de azufre)
Petroleo de clase 2: Sulfuroso (desde 0.51 hasta 2 % de azufre)
Petréleo de clase 3: Altamente sulfuroso (mas de 2 % de azufre)
Gravedad °API (densidad)
Los crudos se clasifican también atendiendo a su peso especifico, utilizandose para

ello la unidad internacional llamada American Petroleum Institute (Grados API). Los

grados API se determinan:

141,50
Peso especifico (60°F)

°API = —131.50 (Ec. 1.1)

Define:

+ Condensados Naturales, son los mayores de 40,9 °APl: Mezcla de
hidrocarburos ligeros que pueden evaporarse a presion atmosférica.

» Livianos, estan en el rango de 30 a 40,9 °API: Parafinicos para propésitos
generales o produccion de lubricantes parafinicos.

* Medianos, tienen un rango entre 22 y 29,9 °API: Parafinicos y/o nafténicos
para propositos generales.

+ Pesados “A” entre 14 y 21,9 °API: Nafténicos para propdsitos generales.



+ Pesados “B” (Extrapesados) menores a 13,9 °APIl: Nafténicos para
propésitos generales o lubricantes nafténicos.

Factor de caracterizacion (Kuop)

El factor Kuop es un valor que permite identificar y caracterizar el tipo de crudo en
cuanto a su composicion quimica (base parafinica, mixta, nafténica y aromética)

. .1
Temperatura volumétrica media /3
Kyop =

(Ec. 1.2)

Peso especifico (60°F)

Tabla 1.2. Tipo de hidrocarburo segun el valor del factor de caracterizacion.

Factor de Caracterizacion Tipo de hidrocarburo

13 Parafinas e isoparafinas

12 Mixtos de cadena equivalente

11 Naftenos o aromaticos ligeramente sustituidos
10 Aromaéticos puros

Fuente: (Lluch Urpi, 2008)

1.2.3 Presencia de sulfurosos alcalinos en las refinerias de petroleo
En los afios recientes, refinerias y plantas petroquimicas del mundo han enfrentado

los mandos mas estrictos en la descarga de corrientes liquida y efluentes de gas
que podrian causar contaminacion al aire o al agua (US-EPA, 2010). Dentro de las
corrientes liquidas mas comunes a generar contaminacion en una refineria se
encuentran los sulfurosos alcalinos o la sosa agotada. (Berné, 2002)
Hoy, las soluciones céusticas contindan siendo los reactivos primarios usados en
estos tratamientos porque son seguros, probados, eficaces, de bajo costo y, sobre
todo, ambientalmente aceptables. (Rodriguez Cabrera, 2018)
En la industria, histéricamente se han usado las soluciones causticas para extraer
las impurezas de los destilados tales como:
e Acidos nafténicos, grasos y fenoles
e Acidos aparecidos en los destilados después de la depuracion con acido
sulfarico, como el &cido sulfarico libre, esteres acidos del acido sulfurico,
acidos sulfénicos, etc.
e Sulfuro de hidrégeno (H2S) y mercaptanos inferiores pues a medida que
aumenta la cadena carbonada disminuyen las propiedades acidas de estos

compuestos.



Los efluentes liquidos, con alto contenido de sosa gastada (NaOH) son muy
peligrosos para el medio ambiente por el impacto negativo sobre los organismos
Vivos, en especial sobre los organismos acuaticos. La sosa gastada es una base
fuerte, reacciona violentamente con acidos y es corrosiva en ambientes humedos
para metales tales como cinc, aluminio, estafio y el plomo. Puede interactuar y
modificar elementos de plastico y caucho, absorbe rapidamente el didxido de
carbono y el agua del aire, puede generar calor en contacto con la humedad o el
agua. Las caracteristicas anteriores definen que en ningin caso pueden verterse
sin tratamiento previo al medio ambiente. (Campbell, 2001)

Se suelen clasificar las sosas gastadas en dos tipos: las mercaptanicas y las
fendlicas. Las primeras se originan en los tratamientos de remocion de azufre de
los hidrocarburos gaseosos y las segundas en los tratamientos de remocién de
compuestos organicos indeseables en los hidrocarburos liquidos, compuestos
denominados fenoles. El problema de las sosas gastadas es que impactan en forma
considerable a las plantas de tratamiento de agua residual. (Rodriguez Cabrera,
2018)

Las sosas gastadas de origen organico o fendlicas, pueden ser acondicionadas en
instalaciones que permitan oxidar la parte organica, y puedan ser dispuestas en el

sistema de tratamiento de efluentes. (Quinlan, 2004)

1.3 Antecedentes de la refinacion de petréleo en Cuba
En Cuba la refinacion de petréleo se inicié en el afio 1870 con la instalacion de la

refineria perteneciente a la compafia petrolera ESSO Standard Oil Company de
capital norteamericano en la estancia de Carlos Belot. La capacidad de
procesamiento en su inicio era de 35 000 bbl/d.

No es hasta el afio 1936 con la instalacion del cracking que se inicia la produccién
de gasolinas. El 20 de noviembre de 1947 se fundd otra nueva refineria en el actual
municipio de Cabaiguan con una capacidad de procesamiento de 1 700 bbl/d.

En marzo de 1957 se instalé al lado de la refineria de la compafiia ESSO en
Guanabacoa otra refineria perteneciente a la compafia petrolera Shell
convirtiéndose en la segunda de mayor capacidad de procesamiento en aquel

entonces en el pais.
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En esa misma década la Texaco instala una refineria en Santiago de Cuba. En los
inicios de la Revolucion las empresas extranjeras, controlaban el suministro y la
refinacion de todo el combustible usado en Cuba. En 1960 reducen su importacion
y casi logran colapsar la economia nacional.

Cuando los primeros buques soviéticos comienzan a abastecer de crudo a la Isla,
las tres transnacionales plantean su negativa a refinar el producto en sus
instalaciones ubicadas en la capital y en Santiago de Cuba, violando asi lo
establecido en el articulo 44 de la Ley de Minerales y Combustibles, que estipula la
obligacion de procesar el petréleo crudo que fuese suministrado por el estado
cubano.

El 28 de junio de 1960, de acuerdo con la Resolucion 166 del Gobierno
revolucionario, se interviene la planta de la Texaco en Santiago de Cuba, la hoy
refineria “Hermanos Diaz”, al persistir en su negativa. Tres dias después, corren
igual suerte las instalaciones de la ESSO y la Shell en la capital (la actual Refineria
“Nico Lépez”).

A finales de la década del 70 se inicia un proyecto con la antigua Unién Soviética
para construir una refineria en la provincia de Cienfuegos con una capacidad de
procesamiento de 65 000 bbl/d convirtiéndose en la mayor refineria del pais. Su

construccion finalizé en la década de los 80.

1.3.1 Caracterizacion de la refineria Camilo Cienfuegos
La Refineria de Petroleo Camilo Cienfuegos se encuentra ubicada en la Finca

Carolina, al norte de la bahia de Cienfuegos entre los rios Salado y Damuiji,
ocupando sus instalaciones 320 ha.

En el verano de 1990 comienzan los trabajos de ajustes y puesta en marcha del
complejo minimo de arrancada. En enero de 1991 se realizan las primeras pruebas
con carga, obteniéndose las primeras producciones. La puesta en marcha de estas
plantas es realizada por personal de la refineria, sin la necesidad de asesoramiento
extranjero.

La refineria es declarada por la Comision Nacional del Sistema de Direccion de la
Economia como empresa, el 22 de mayo de 1992, mediante la Resoluciéon
690/1992.
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La empresa a partir de la paralizacion de las plantas para la refinacién, comienza
una etapa de negociaciones sucesivas con diversas firmas extranjeras para la
obtencion del capital y los mercados necesarios para su arrancada, pero estas no
resultan. Paralelamente se comienza a aprovechar sus facilidades tecnoldgicas
como un centro de transbordo para la prestacion de los siguientes servicios:

e Consignacion de combustibles

e Almacenamiento de productos

e Operaciones de manipulacion a entidades de la Union del Combustible
Con la caida de la Unién Soviética, desaparecen también los suministros estables
de crudo y en 1995 es necesario paralizar la planta de procesos de refinacion y
utilizar solo la capacidad instalada para la recepcion, almacenamiento y entrega de
productos derivados del petréleo, que eran necesario almacenar y distribuir en toda
la region central de Cuba.
No es hasta el 10 de abril del 2006 que en el marco de la Alternativa Bolivariana
para las Américas se crea la empresa mixta PDV CUPET, S.A. entre las compafias
petroleras PDVSA de Venezuela y CUPET de Cuba, con el objetivo de reactivar la
Refineria de Petrdleo de Cienfuegos y en este sentido comercializar los productos
resultantes de la refinacion tanto en Cuba como en el extranjero. Actualmente la
Refineria de Cienfuegos pertenece a la corporacion CUVENPETROL, dentro de la
cual es una Unidad de Negocio.
Esta empresa garantiza la refinacion de hidrocarburos manteniendo la continuidad
de la recepcion, almacenamiento y comercializacion de los productos con calidad,
alta seguridad y responsabilidad ambiental.
Debido a la situaciébn que se ha presentado en el pais en los ultimos afios
ocasionado por el recrudecimiento del bloqueo economico comercial y financiero
impuesto a la isla se han perdido mercados fijos para la importacién de crudos y
COMo consecuencia no siempre se procesan las mismas materias primas, pues
varian sus caracteristicas de acuerdo al lugar donde son extraidas lo que trae
consigo que no todos presenten la misma calidad. Actualmente los principales

crudos que se procesan en esta refineria son: Sahara, Merey 16, Mesa 30, Reconst,
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Lagomar y Ural. Los cuales no son procesados puro sino en diferentes proporciones

variando de acuerdo a las disponibilidades que tenga la empresa.

1.3.2 Proceso objeto de estudio en el cual se generan sulfurosos alcalinos
En la refinacion del petréleo el tratamiento de destilados comprende generalmente

la remocion o reduccion de impurezas que consisten principalmente en compuestos
de azufre y de oxigeno, tales como sulfuro de hidrégeno, mercaptanos, disulfuros,
tiofenos, acidos carboxilicos y fenoles. (Velasquez, 2008)

Estos tratamientos tienen como objetivo fundamental depurar o disminuir el
contenido de las impurezas presentes en los destilados para cumplir los parametros
de calidad del producto final. En las refinerias existen diferentes procesos donde la
fraccion de combustible es sometida a estos tratamientos y como consecuencia
generan sulfurosos alcalinos, entre ellos se encuentra el proceso de endulzamiento
para la obtencién del combustible de aviacion donde la no eliminacion de estas
impurezas puede causar el incumplimiento de la calidad especificada embargando
asi la posibilidad de utilizarlo como producto final.

Las especies quimicas indeseables que mayor impacto negativo tienen, sobre la
calidad del combustible de aviaciébn son los compuestos de azufre y los acidos

nafténicos.

1.3.2.1 Proceso de endulzamiento para la obtencion del combustible de aviacion
La materia prima para la obtencién del combustible de aviacion proviene de cortes

intermedios de la destilacion atmosférica, esta fraccidbn del corte presenta
determinado contenido de azufre, mercaptanos y fundamentalmente acidos
nafténicos que deben ser disminuidos hasta la especificacion del producto para que
pueda ser considerado combustible de aviacion. Este proceso con el que cuentan
la mayoria de las refinerias a nivel mundial se denomina endulzamiento.

El proceso se basa en el tratamiento del queroseno con una solucién caustica
(normalmente hidréxido de sodio 0 sosa caustica), donde por efecto del mezclado,
ambas fases se ponen en contacto y permiten que los contaminantes pasen de la
fase organica a la fase acuosa (caustico), a través de mecanismos de reaccion
qguimica. El mezclado de las fases puede realizarse ajustando la caida de presién

a través de una valvula mezcladora.
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Cuando el HzS se absorbe en una solucion acuosa de hidréxido de sodio (NaOH),
se consideran que ocurren dos reacciones que tienen lugar en fase liquida de la
siguiente manera.(Camizan Vigo, 2015)

H,S + NaOH - NaHS + H,0 (Ec. 1.3)
H,S + 2NaOH - Na,S + H,0 (Ec. 1.4)
Los mercaptanos reaccionan con el élcali formando mercaptidas de sodio

R —SH + NaOH = R — SNa + H,0 (Ec. 1.5)
La extraccion de acidos nafténicos se basa en la siguiente reacciéon de
neutralizacion:

RCOOH + NaOH - RCOONa + H,0 (Ec. 1.6)
La sal sodica de &cido nafténico que se forma permanece en la fase acuosa,
dejando asi la fase organica ya que las dos fases, organica y acuosa son
inmiscibles.

Los sulfuros (tioéteres) presentan marcadas caracteristicas basicas por lo que no
reaccionan con la sosa. (Castellanos Gonzalez, 2019)

Estas reacciones son las que se llevan a cabo en el proceso de endulzamiento para
la obtencion de combustible de aviacion donde la fraccién derivada del corte de
destilados medios de la destilacion atmosférica destila con gran cantidad de
compuestos entre los que se encuentran los acidos nafténicos, mercaptanos, Hz2S,
y otros compuestos que son considerados como impurezas para el uso de esta
fraccion del destilado como producto final.

Los &cidos nafténicos son los que se encuentran en mayor proporcion en esta
fraccion de destilado y la extraccién de estos se mejora con un elevado flujo de
NaOH o sosa caustica, pero a su vez aumenta también la posibilidad de causar
arrastres de esta y también la formacion de emulsiones estables. (Perry, 1989)
Estas emulsiones estables influyen en gran medida en el producto final, por lo que
es recomendable usar bajas concentraciones de sosa, lo que se hace mas
recomendable cuando la fraccion contiene altas concentraciones de acidos
nafténicos.

El tratamiento caustico se realiza en un equipo denominado tratador caustico. La

caida de presion a través de la valvula incrementa la velocidad de flujo y el

14



rozamiento entre las particulas de fluido, las cuales terminan formando gotas
finamente divididas que se mezclan entre si en el seno de ambas fases. Este
mezclado permite un buen contacto entre las fases y el consiguiente intercambio de
componentes indeseables de la fase orgénica a la fase acuosa alcalina. (GPSA,
2004)

Las reacciones quimicas involucradas en la etapa ya fueron explicadas
anteriormente.

Las tres reacciones quimicas liberan agua, por lo tanto, la concentracion de sosa se
va reduciendo en el tiempo. Ademas, es importante que haya muy baja
concentracion de H:S, dado que consume el doble de sosa. Si el queroseno
proviene de una unidad de destilacion atmosférica, se espera que haya muy baja
concentracion de Hz2S, dado que éste se desprende y viaja con los vapores hacia el
tope de la columna fraccionadora, pero normalmente tiene humedad. La separacion
de las fases a la salida de la valvula de mezcla se realiza en el tratador, al cual
ingresa la mezcla a través de un distribuidor de flujo. El volumen del equipo provee
tiempos de residencia de aproximadamente 1-1,2 horas, para el queroseno.

El grado de consumo de sosa es una variable de operacion importante del sistema
por lo que debe ser controlada con regularidad. La cantidad de sosa fresca
inyectada al decantador debe ser mantenida de manera tal que la cantidad de sosa
gue ha reaccionado no supere nunca un valor comprendido entre el 30% y el 40%
de aquella de ingreso. En otras palabras, la alcalinidad libre de la sosa en el
separador debe ser siempre mayor del 60%.

La caida de presion de la valvula mezcladora no deberia exceder las 0,7 atm. Mayor
intensidad de mezclado genera gotas muy pequeias y muy dispersas en la fase
organica que luego dificultan la separacién. Ademas, el mezclado intenso en
conjunto con los naftenato de sodio formados y la sosa, tienden a formar emulsiones
estables indeseables. El espesor de la emulsién debe ser medido a través de las
tomas muestras localizadas en el decantador a diferentes alturas. Esto puede
ayudar a conocer la evolucion del espesor de la emulsion. Esto es importante,

cuando se procesan queroseno con elevada acidez.
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Normalmente se opera dentro de un rango de temperatura de 45-55 °C. Las
temperaturas mas altas favorecen las reacciones, pero facilitan la formacion de
emulsiones y una menor cantidad de agua sera removida del queroseno en la etapa
de secado. A mayores temperaturas, la solubilidad de la sosa en la fase organica
aumenta y esto afecta la operacion de los equipos aguas abajo del proceso (sistema
de secado y filtrado con arcilla).

El ajuste de la temperatura se realiza nhormalmente, a la salida de la unidad de
destilacion atmosférica, a través de los enfriadores del queroseno que sale del
stripper. Si el queroseno proviene del area de almacenamiento de productos
intermedios, no habra muchas posibilidades para el ajuste de esta variable, a
excepcion de contar con un intercambiador de calor a la entrada de la unidad de
endulzamiento. En la mayoria de las refinerias, la unidad de endulzamiento esta
alineada con la unidad de destilacion atmosférica.

Si el contenido de mercaptanos y acidez presentes en el corte de queroseno no es
muy elevado, el endulzamiento es suficiente para conseguir la calidad especificada
del combustible de aviacion, ya que, solo el H2S, algunos tipos de mercaptanos
livianos (metil, etil, propil mercaptano) y los acidos nafténicos seran removidos por
el caustico en este proceso. Es de esperar que haya muy baja concentracion de
H2S presente en el queroseno. (Forero, 2006)

Por el contrario, si el contenido de mercaptanos presentes en el corte de queroseno
es elevado, se debe optar por un proceso de oxidacion, en fase acuosa alcalina y
empleando un catalizador especifico que actta en un lecho de carbén activado. De
esta forma, los mercaptanos son oxidados a disulfuros de alquilo, que se solubilizan
en el queroseno y no presentan olor. Si la acidez es elevada, se deben emplear
contactores estaticos especificos en lugar de la valvula mezcladora. (Rodriguez
Cabrera, 2018).

Todo este proceso lleva implicito luego entonces, una marcada influencia en el

medio ambiente.

1.4 Analisis de ciclo de vida (ACV) como herramienta para evaluar el
impacto ambiental
La metodologia de ACV es un método analitico bien establecido para cuantificar los

impactos ambientales y los recursos utilizados durante todo el ciclo de vida de un
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producto o de un proceso (figura 1.2), desde la adquisicién de la materia prima, las
fases de disefio y produccion, empaque y distribucion, uso, mantenimiento y la

gestion de los residuos. (ISO, 2016a)

Diseifio y
‘PFOduccibn
Empaque y Emisiones
Distribucion

F 3

Recursos L

Naturales

Uso y
Mantenimiento

Figura 1.2. Andlisis de ciclo de vida de un producto o proceso

Durante los primeros afios del ACV, la metodologia se aplicé principalmente a los
productos, pero la literatura reciente sugiere que también tiene potencial como
herramienta de analisis y disefio de procesos (Burgess, 2001; Gillani, 2010).
Aplicado a los procesos y productos quimicos, el ACV ha demostrado que el
rendimiento ambiental puede verse significativamente afectado por la forma en que
se utilizan los productos (Achten, 2008; Mazor, 2011), cémo se eliminan (Franklin
Associates Ltd., 2011; Helling, 2014; Van der Harst, 2013), como son las
operaciones en las plantas (Adolfsson, 2016; Gonzalez Castano, 2015;Gonzalez
Castafio, 2018; Gonzalez Castafio, 2016b; Helling, 2013) y como afectan las
opciones de materias primas (Beaver, 2016; Gonzélez Castafio, 2016c; Helling,
2013; Luis, 2009) entre otros. La informacion proporcionada por el ACV permite que
los tomadores de decisiones comprendan mejor el impacto de sus decisiones en la
resolucion de desafios relacionados con su sostenibilidad. Al tratar de cuantificar el
uso de recursos y las cargas ambientales que se producen a lo largo del ciclo de
vida, las cargas que deben ocurrir para que la sociedad utilice un producto, el ACV
puede proporcionar una indicacion de si un producto o proceso puede generar
cargas ambientales reducidas en relacion con otra opcién, para las categorias
ambientales especificas incluidas en el estudio. Una fortaleza del ACV es la
identificacion de no solo los impactos ambientales sino de los beneficios de proyecto
pues una vez identificados cuales son los impactos ambientales del proceso es
posible disminuirlos mediante técnicas de optimizacion multiobjetivo. (Gonzalez
Castario, 2019)
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Las normas I1SO 14040 (ISO, 2016a) e ISO 14044 (I1SO, 2016b) establecen cuatro
fases para realizar un ACV como se muestra en la Figura 1.3. El proceso comienza
con la identificacion de los objetivos y el alcance de éste, o la pregunta que se esta
tratando de responder con el ACV, definiendo la unidad funcional del sistema en
estudio. El segundo paso es realizar un andlisis del inventario del ciclo de vida (Life
Cycle Inventory Analysis — LCI). En este paso se efectia un inventario de los datos
de los recursos de entrada y salida, que afectan al producto en relacion con el
sistema en estudio y la unidad funcional. La tercera fase es conocida como la
evaluacion del impacto del ciclo de vida (Life Cycle Impact Assessment — LCIA).
Esta orientado a evaluar la magnitud e importancia de los resultados del inventario
del ciclo de vida del producto a fin de comprender mejor su impacto ambiental. La
dltima fase es la mas importante: la interpretacién. En la fase de interpretacién, se
identifican como las elecciones y suposiciones del modelo pueden afectar los
resultados. Identifican puntos determinantes en la cadena de valor vy
recomendaciones para mejorar. Consideran como los cambios en la cadena de
valor pueden afectar los resultados en el futuro e igualmente consideran si la calidad
de los datos utilizados es lo suficientemente sélida como para tomar decisiones.

Definicion del g

Objetivo y Alcance

Analisis del
Inventario

Evaluacion del
Impacto:

= Seleccionar

categorias.

= Clasificacion

= Caracterizacién

= MNormalizaciéon

= Ponderacion

Interpretacion

N

I1ISO - 14040 (2016)

Figura 1.3. Etapas del analisis de ciclo de vida Fuente: (ISO, 2016a)

A continuacioén, se realiza un analisis de cada una de las fases.

1.4.1 Definicion del objetivo y alcance del estudio
En esta etapa se describe la informacion general del proyecto. Se definen la

problematica, objetivos y alcance del estudio. Es en este paso donde se define la

unidad funcional y los flujos de referencia del estudio del ACV. La unidad funcional
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describe la cantidad del sistema de produccion que se estd investigando. Esta
unidad funcional es la especificacion en el ACV que permite comparar y analizar los
productos o servicios (Rebitzer, 2004). En teoria, modelar un estudio de ACV debe
abarcar todos los procesos en el ciclo de vida de un servicio o producto. Sin
embargo, no es préactico considerar todos los procesos involucrados en un sistema
de produccion. Por esta razon, los limites del sistema estudiado también tienen que

ser definidos.

1.4.2 Analisis del inventario del ciclo de vida
El andlisis del inventario del ciclo de vida (ICV) implica la recopilacion de los datos

y procedimientos de calculo para cuantificar las entradas y salidas pertinentes de
un sistema estudiado de producto y procesos como se muestra en la Figura 1.4.
(1SO, 2016a).

En este paso, se establecen los diagramas de flujo, la recopilacion de datos y la
asignacion de éstos. Las entradas y salidas del entorno que estan correlacionadas
con una unidad funcional se contabilizan (Guinée, 2002). Este es el paso mas
laborioso: todos los flujos en el sistema estudiado se contabilizan con la mayor
precision y exactitud posibles, es decir, se contabilizan desde cientos a millones de

servicios, productos, materias primas, procesos, etc.

Materias Primas Emisiones al
Aire

> Produccién Emisiones al
ﬂ Agua

——"{ Uso y Mantenimiento Emisiones al
Suelo

: Otros

productos y
desechos

i

Disposicion Final

Figura 1.4. Andlisis del Inventario del ciclo de vida. Fuente: (ISO, 2016b)

1.4.3 Evaluacion de impactos del ciclo de vida
La fase de Evaluacion de Impacto del Ciclo de Vida (EICV) tiene como propdésito

evaluar cuan significativos son los impactos ambientales potenciales utilizando los
resultados del ICV (ISO, 2016a). En general, este proceso implica la asociacion de

los datos de inventario con las categorias de impactos ambientales especificas y

19



con los indicadores de esas categorias (ISO, 2016b). Los elementos de la fase de

la EICV se muestran en la Figura 1.5.

Asignaci6n de categorias de impacto,
indicadores de categoria y modelos de
caracterizacién

ETAPAS Asignacion de resultados del ICV

! [ ]
!
!
! OBLIGATORIAS [ CLASIFICACION ]
!
!
| [ ]

I

Calculo de resultados del indicador de
categoria. CARACTERIZACION

Resultados del indicador de categoria
Resultados de la EICV

ETAPAS OPTATIVAS

Figura 1.5. Elementos de la fase de la EICV. Fuente: (ISO, 2016b)

La EICV se basa en métodos y modelos para el calculo de indicadores especificos
asociados a las sustancias y categorias de impacto (Pennington, 2004). Los
indicadores de punto medio (como la acidificacion, cambio climatico, ecotoxicidad,
etc.) representan un enfoque orientado a los problemas, mientras que los
indicadores de punto final representan dafios en areas de proteccion (salud
humana, calidad del ecosistema, agotamiento de recursos). Uno de los principios
clave de la EICV es el uso de factores de caracterizacion (FC), es decir, constantes
especificas para una determinada sustancia/impacto/proceso.

Se desarrollaron diferentes métodos para el célculo de los factores de
caracterizacion para diversas categorias de impacto, para evaluaciones de punto
medio y punto final, por ejemplo, CML, Ecoindicator99, Impact2002+, ReCiPe, etc.
Estos métodos estan disponibles con bases de datos y software de ACV, siendo
este Ultimo de los mejores calificados por estudios y reconocidos por la comunidad
cientifica. Este presenta 18 categorias de impacto entre ellas la ecotoxicidad marina
importante a valorar en esta tesis pues los residuales del proceso en estudio son

vertidos a la costa sin previo tratamiento.
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Figura 1.6. Descripcion general de las categorias de impacto cubiertas en el método

ReCiPe y su relacion con las areas de proteccion (Huijbregts, 2017)

1.4.4 Interpretacion del ACV
Comunmente, un estudio de ACV se dedica a la comparacién de escenarios que

cumplen la misma funcién y/o al andlisis comparativo de las partes constituyentes
de un sistema de producto o procesos. Algunos aspectos pueden plantearse o
realizarse durante la interpretacion de un estudio de ACV: verificacion de
consistencia e integridad; Analisis de contribucion y perturbacion; Andlisis de
incertidumbre y sensibilidad; Conclusiones y Recomendaciones (Guinée, 2002). Y
alcanza gran significado en los procesos que involucran reacciones con compuestos

activos.

1.5 Cinética de las reacciones
Bajo condiciones apropiadas unas sustancias pueden transformarse en otras que

constituyen diferentes especies quimicas. Si ocurre esto solamente por
reordenacion o redistribucién de los atomos para formar nuevas moléculas, se ha

efectuado una reaccion quimica; en quimica se estudian estas reacciones
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considerando su modo y mecanismo, los cambios fisicos y energéticos que tienen
lugar, y la velocidad con que se forman los productos. (Levespiel, 1999)

La cinética quimica tiene como finalidad medir la velocidad de las reacciones
quimicas y encontrar ecuaciones que la relacionen con variables experimentales,
dicho en otras palabras, que tan rapido se descompone o reacciona una molécula
con otra. El uso de esta herramienta quimica es de gran utilidad cuando se requiere
obtener una estimacién muy cercana a lo que pudiera ocurrir en una determinada
reaccion, ademas provee informacion sobre el comportamiento de la concentracion
de los compuestos en cuestidén durante un determinado tiempo, asi como el grado

de realizacion de la reaccion. (Matos Tamayo, 1986)

1.5.1 Velocidad de reaccion
Una reaccién quimica no es mas que un proceso o transformacién en la que

determinadas sustancias reaccionantes se transforman total o parcialmente en
determinados productos, debido a una nueva distribucion de los atomos o moléculas
de las sustancias reaccionantes. Esta transformacion ocurre con una rapidez de
cambio que depende de la concentracion y naturaleza de las sustancias
reaccionantes y de las condiciones de operacion. Esta rapidez de cambio se
expresa en términos de lo que se conoce como velocidad de reaccion. (Matos
Tamayo, 1986)

Para expresar la velocidad de reaccion se emplean preferiblemente magnitudes
intensivas y se selecciona un componente i para definir la velocidad en funcion de
este componente. Dada la siguiente reaccion:

aA + bB > cC + dD (Ec. 1.7)
La velocidad de reaccion puede expresarse respecto a cada reactivo o producto en
funcion de la concentracion (considerando volumen constante) de cualquiera de las
siguientes maneras:

dCy dCp dCc dCp
r ___’ T :——, T, :—, rn = — EC 18
A dt B dt €™ at b= ( )

De las expresiones anteriores se observa que las velocidades con respecto a los
reactivos son negativas pues la concentracion de estas sustancias disminuye con
el tiempo, por el contrario, las de los productos son positivas pues se estan

formando.
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La velocidad de reaccion se utiliza para medir el grado de avance de una reaccion
quimica y depende de varios factores como la temperatura, los catalizadores
utilizados y la concentracion y estado fisico de las especies involucradas en la
reaccion. Por ejemplo, al aumentar la temperatura aumenta la velocidad de
reaccion ya que afectan al valor de la constante de velocidad (k). Por otro lado, al
aumentar la concentracion de los reactivos, hay mayor posibilidad que las moléculas
reaccionen y choquen eficazmente entre si. (Levespiel, 1999)

Es necesario tener en cuenta que para que se produzca una reaccion quimica, es
preciso que las moléculas de los reactivos choquen entre si con velocidad suficiente
y con una orientacion adecuada. Para ello las moléculas de los reactivos deben
alcanzar un nivel de energia, llamado energia de activacion (Diaz Bravo, 2014). Si
la energia desprendida es mayor que la energia de activacion, la reaccion es
exotérmica y si es menor la reaccidbn es endotérmica. Arrhenius relaciond la
constante de velocidad (k), la temperatura (T) y la energia de activacion a través de

la siguiente ecuacion:

_Ea/

k — koe RT (EC 19)
Donde ko es el factor de frecuencia de la materia prima con la presion o factor
preexponencial, Ea es la energia de activacion, R es la constante de los gases

ideales y T la temperatura del sistema.

1.5.2 Factores que afectan la velocidad de las reacciones
Existen varios factores que pueden afectar la velocidad de una reaccién quimica,

estos pueden ser clasificados en internos 0 microscopicos y externos o
macroscopicos. Los factores internos son los que determinan la velocidad de la
reaccion, es decir, estan relacionados con la esencia misma del proceso mientras
que los externos se relacionan con el aspecto fenomenoldgico del proceso.

Entre los factores que afectan la velocidad de la reaccion los mas significativos son
la concentracion de los reactivos, la temperatura, la existencia de catalizadores y la
superficie de contactos tanto de los reactivos como del catalizador. Los

catalizadores pueden aumentar o disminuir la velocidad de reaccion.
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1.5.2.1 Efecto de la temperatura
La dependencia de la constante de velocidad con la temperatura puede explicarse

fundamentalmente en tres enfoques que son:
e Leyde Arrhenius
e Teoria de las colisiones
e Teoria del estado de transicion

Ley de Arrhenius

La rapidez de reacciobn aumenta con la temperatura porque al aumentarla
incrementa la energia cinética de las moléculas. Con mayor energia cinética, las
moléculas se mueven mas rapido y chocan con mas frecuencia y con mas energia.
El comportamiento de la constante de rapidez o coeficiente cinético frente a la
temperatura

Ink =Inky — (Eo/R) (1/T2 - 1/T1) (Ec. 1.10)
Esta ecuacion linealizada es muy util y puede ser descrita a través de la ecuacion
de Arrhenius, al linealizarla se tiene que el logaritmo neperiano de la constante de
rapidez es inversamente proporcional a la temperatura, como sigue: In(k,/k,) la
hora de calcular la energia de activacion experimentalmente, ya que la pendiente
de la recta obtenida al graficar la mencionada ley es: -Ea/R, haciendo un simple
despeje se obtiene facilmente esta energia de activacién, tomando en cuenta que
el valor de la constante universal de los gases es 8,31 J/mol K. Para un buen numero
de reacciones quimicas la rapidez se duplica aproximadamente cada diez grados
centigrados. (Sepulveda, 2013)

Teoria de las colisiones

La teoria de las colisiones es una teoria propuesta por Max Trautz en 1916 y por
Gilbert N. Lewis en 1918, que explica cualitativamente cdmo ocurren las reacciones
guimicas y por qué las velocidades de reaccion difieren para diversas reacciones.
Para que una reaccion ocurra las particulas reaccionantes deben colisionar. Solo
una cierta fraccion de las colisiones totales causan un cambio quimico; estas son
llamadas colisiones exitosas. Las colisiones exitosas tienen energia suficiente
(energia de activacion), al momento del impacto, para romper los enlaces existentes

y formar nuevos enlaces, resultando en los productos de la reaccion. El incrementar
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la concentracion de los reactivos y aumentar la temperatura lleva a mas colisiones
y por tanto a mas colisiones exitosas, incrementando la velocidad de la reaccion. La
teoria de las colisiones esta cercanamente relacionada con la cinética quimica.

La velocidad de colisién entre las moléculas de un gas puede calcularse a partir de
la teoria cinética de los gases. Para colisiones bimoleculares de moléculas A

semejantes, resulta:

2.2 ’4nkT_ 2 N2 [amkT .,
ZAA_O-AnA M—A—O' W M_ACA (EC 111)

Donde:

o : diametro de la molécula

M: (masa molecular) /N, masa de una molécula

N: 6,023 * 1023 moléculas/mol, (nUmero de Avogadro)

Ca: concentracion de A

na: NC,/103, numero de moléculas de A/cm?3

k: constante de Boltzmann

Si cada una de las colisiones entre las moléculas reactantes da lugar a la
transformacién de reactantes en productos, estas expresiones dan la velocidad de
la reaccion bimolecular. Generalmente la velocidad real es mucho mas pequefia
que la predicha, lo que indica que solamente una pequefia fraccion de todas las
colisiones da lugar a reaccion. De esto se deduce que so6lo conducen a reaccion,
las colisiones mas enérgicas y violentas.

Teoria del estado de transicidn

Una explicacibn mas detallada de porqué los reactantes se transforman en
productos, viene dada por la teoria del estado de transicion. Segun esta teoria,
los reactantes se combinan para formar productos intermedios inestables
denominados complejos activados, que después se descompondran
espontaneamente dando los productos. Supone también que, en todo momento,
estan en equilibrio las concentraciones de los reactantes con las del complejo
activado y que la velocidad de descomposicion del complejo es la misma para todas
las reacciones. Esta velocidad viene dada por kT/h siendo k la constante de

Boltzmann y h la constante de Planck.
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1.5.2.2 Estado fisico de los reactivos
Cuando una o todas las sustancias que se combinan estan en estado sélido, la

velocidad de reaccion depende de la superficie expuesta en la reaccion. Cuando los
sélidos estan molidos o en granos aumenta la superficie de contacto y por
consiguiente aumenta la posibilidad de choque y la reaccion ocurre con mayor
velocidad. Por tanto, si se desea aumentar la velocidad cuando existen
reaccionantes en estado solido se debe lograr que el tamafio de las particulas sea
menor.

Al encontrarse los reactivos en distintas fases aparecen nuevos factores cinéticos a
analizar. En la ecuacion cinética ha de tenerse en cuenta el transporte de materia
entre fases puesto que esta presente mas de una fase; por consiguiente, habran de
incluirse los términos correspondientes al transporte de materia, ademas de los
cinético-quimicos.

En este caso como las velocidades de una reaccion quimica varian mucho de unas
reacciones a otras, y también varian con la temperatura, entonces de las dos etapas
(la de transporte de materia o la de reaccion quimica) presenta la mayor contribucion
a la resistencia global. Por lo tanto, la etapa més lenta es la etapa controlante de la
velocidad, y puede considerarse que es la Unica que influye sobre la misma.
(Levespiel, 1999)

No cabe duda de que una mayor area de contacto reduce la resistencia al
transporte, pero también son muy importantes la difusividad del reactivo en el medio,
y su solubilidad, dado que este es el limite de la concentracién del reactivo, y viene

determinada por el equilibrio entre las fases. (Sepulveda, 2013)

1.5.2.3 Presencia de un catalizador
Se denomina catalizador a las sustancias que incrementan la velocidad de reaccion

por su participacion quimica en estados intermedios de la mismay al final se liberan
sin ser alterada su composicion quimica (Perry, 1989). Suelen empeorar la
selectividad del proceso, aumentando la obtencién de productos no deseados. La
forma de accion de los mismos es modificando el mecanismo de reaccion,
empleando pasos elementales con mayor o menor energia de activacion.

Ademas, poseen la propiedad de ser selectivos, es decir pueden promover la

formacion de determinado producto con niveles elevados de la sustancia que en si
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se desea obtener. En cuanto a sus caracteristicas fisicas, pueden ser solidos o
fluidos.
La aplicacion de los procesos cataliticos continGa creciendo en la Ingenieria
Quimica a pasos agigantados ya que el empleo de catalizadores permite aumentar
en miles y millones de veces la velocidad de una reaccion lo que incide de forma
determinante en la economia del proceso al reflejarse en:
e Aumentar la capacidad de produccion
e La calidad del producto (selectividad),
e La compactacion de los equipos (Inversion)
e Disminucién del costo de produccién al no necesitarse de etapas adicionales
para la purificacion de los productos finales,
e Mayor aprovechamiento de las materias primas,
e Los procesos se pueden llevar a cabo a temperaturas mas bajas con el
consiguiente ahorro de energia.
Los catalizadores también pueden retardar reacciones, no solo acelerarlas, en este
caso se suelen conocer como retardantes o inhibidores, los cuales impiden la
produccion. Los catalizadores no modifican la entalpia, la entropia o la energia libre
de Gibbs de los reactivos. Ya que esto Unicamente depende de los reactivos.
(Levespiel, 1999)

1.5.2.4 Concentracion de los reactivos
Al variar la concentracion varia la frecuencia de choques por unidad de volumen 'y

debe esperarse un aumento de la velocidad a una temperatura constante. Sin
embargo, a veces no se altera la velocidad al variar la concentracion y puede
suceder también que disminuya la velocidad al aumentar la concentracion. (Cedron
Mola, 2010)

La mayoria de las reacciones son mas rapidas en presencia de un catalizador y
cuanto mas concentrados se encuentren los reactivos, mayor frecuencia de colision.
Si los reactivos estan en disolucion o son gases encerrados en un recipiente, cuanto
mayor sea su concentracion, mas alta serd la velocidad de la reaccion en la que
participen, ya que, al haber mas particulas en el mismo espacio, aumentara el

ndmero de colisiones.
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La obtencién de una ecuacion que pueda emplearse para predecir la dependencia
de la rapidez de reaccion con las concentraciones de reactivos es uno de los
objetivos basicos de la cinética quimica. Esa ecuacion, que es determinada de
forma empirica, recibe el nombre de ecuacion de rapidez.

Hay casos en que la rapidez de reaccién no es funcién de la concentracién, en estos
casos la cinética de la reaccidon esta condicionada por otros factores del sistema
como por ejemplo la radiacién solar, o la superficie especifica disponible en una
reaccion gas-solido catalitica, donde el exceso de reactivo gas hace que siempre
estén ocupados todos los centros activos del catalizador. (Levespiel, 1999)

1.6 Interpretacion de los datos obtenidos en un reactor discontinuo
Una ecuacion cinética caracteriza a la velocidad de reaccion y su forma puede

provenir de consideraciones teodricas o ser simplemente el resultado de un
procedimiento empirico de ajuste de curvas. En ambos casos, el valor de los
coeficientes cinéticos de la ecuacion solamente puede determinarse por via
experimental, ya que en la actualidad resultan inadecuados los modelos de
prediccion. (Levespiel, 1999)
La determinacion de la ecuacion cinética suele realizarse, mediante un
procedimiento en dos etapas: primero se determina la variacién de la velocidad con
la concentracién a temperatura constante, y después la variacion de los coeficientes
cinéticos con la temperatura, para obtener la ecuacion cinética completa.
Los aparatos para obtener los datos empiricos pueden clasificarse en dos tipos:
reactores discontinuos o por cargas, y reactores de flujo. El reactor discontinuo es
simplemente un recipiente en el que estan contenidas las sustancias mientras
reaccionan; se ha de determinar la extension de la reaccion para diversos tiempos,
gue puede seguirse por varios caminos, por ejemplo: (Levespiel, 1999)

e Siguiendo la marcha de la concentracion de un determinado componente

e Siguiendo la variacién de alguna propiedad fisica del fluido, tal como la

conductividad eléctrica o el indice de refraccion
e Siguiendo la variacion de la presién total, en un sistema a volumen constante

e Siguiendo la variacion del volumen, en un sistema a presion constante
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El reactor discontinuo experimental suele operar isotérmicamente y a volumen
constante, debido a la facil interpretacion de los resultados experimentales
procedentes de las experiencias efectuadas en estas condiciones. Este reactor es
un dispositivo relativamente sencillo, adaptable a experiencias de laboratorio en
pequefia escala y necesita solo pequefios instrumentos o aparatos auxiliares; es el
dispositivo preferido para la obtencion de datos cinéticos en sistemas homogéneos.
(Levespiel, 1999)

Existen varios procedimientos de laboratorio para detectar el avance de una
reaccion. La comparacion de la cinética experimental con las ecuaciones de
velocidad propuestas puede llevarse a cabo de dos maneras (Diaz Bravo, 2014)

e Elmétodo diferencial requiere una diferenciacion de los datos experimentales
de concentracion de uno de los reactantes o productos en funcion del tiempo,
para obtener una velocidad experimental. La velocidad se compara entonces
con la obtenida en base a la ecuacion de velocidad propuesta.

e El método integral, consiste en comparar las concentraciones observadas de
uno de los reactantes o productos en funcion del tiempo. En este método es
necesario integrar la ecuacion de velocidad para predecir la relacion de
concentracion en funcion del tiempo.

Cada uno de estos métodos presenta ventajas y desventajas especificas. El método
todo integral es facil de aplicar y estd recomendado cuando se ensayan
mecanismos especificos 0 expresiones cinéticas relativamente sencillas, o cuando
los datos estan tan dispersos que no pueden calcularse con suficiente exactitud las
derivadas necesarias para aplicar el método diferencial. El método diferencial es util
en casos mas complicados, pero requiere mas exactitud o mayor cantidad de datos.
El método integral puede ensayar solamente el mecanismo o la forma cinética
elegidos; el método diferencial puede emplearse para deducir o desarrollar una

ecuacioén cinética que se ajuste a los datos.

1.7 Modelos Matematicos y su aplicacién a la ingenieria quimica
El termino modelo se utiliza con multiples connotaciones, segun el campo en que

se esté empleando. Pero cualquiera que se analice tendra de comun con los demas
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que constituye una representacién de una realidad objetiva (Viera Beltrdn, 1988):
por lo que un modelo debe poseer dos caracteristicas basicas:

e Ser mas facil de manipular

e Proveer una mejor vision del sistema en estudio
Un modelo matematico se define, de manera general, como una formulacion o una
ecuacion que expresa las caracteristicas esenciales de un sistema fisico o de un
proceso en términos matematicos. En general, el modelo se representa mediante
una relacion funcional de la forma: (Chapra, 2011)

Variable f( variables arAmetros funciones)
dependiente independientes’p "de fuerza

(Ec. 1.12)
donde la variable dependiente es una caracteristica que generalmente refleja el
comportamiento o estado de un sistema; las variables independientes son, por lo
comun, dimensiones tales como tiempo y espacio, a través de las cuales se
determina el comportamiento del sistema; los parametros son el reflejo de las
propiedades o la composicion del sistema, y las funciones de fuerza son influencias
externas que actian sobre el sistema.

Siendo el modelo un sistema material o ideal, tiene una gran variedad de formas y
tipos; sin embargo, independientemente de las formas de organizacién y del
caracter de los objetos y fenbmenos del mundo objetivo reproducidos, el proceso
de modelacién mantiene sus rasgos fundamentales, por lo que se afirma que: La
modelacién (creacion o adaptacién de modelos para un objeto de investigacion)

tiene caracter cientifico general. (Legra Lobaina, 2011)

1.7.1 . Clasificacion de los modelos
De acuerdo con su naturaleza los modelos pueden clasificarse en:

e Fisicos: los cuales normalmente lucen semejantes a la realidad fisica, pero a
menor escala

e Andlogos o analdgicos: los cuales no asemejan fisicamente el sistema bajo
estudio, sino que exhiben conexiones entre los parametros de entrada y las
variables de salida proporcionales a los correspondientes parametros y

variables existentes en el sistema real.
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e Matematicos: los cuales incorporan las propiedades y el comportamiento
bésico del sistema bajo estudio mediante relaciones mateméticas reflejadas
en parametros, variables de decision, funciones objetivo, etc.

Otro tipo de clasificacion define los modelos como descriptivos, 0 sea aquéllos que
s6lo describen el sistema bajo estudio, 0 normativos u optimizables, los cuales se
formulan para mejorar u optimizar el sistema bajo estudio. De manera semejante,
los modelos se pueden clasificar en deterministicos o estocésticos (probabilisticos),
de acuerdo con su capacidad de involucrar o no variables aleatorias en el analisis.

(Vidal Holguin, 2011)

1.7.2 Aplicacion de modelos a la industria quimica
Los modelos matematicos basados en las leyes fundamentales de la fisica y la

guimica, como el ejemplo del balance de masa hecho en el sistema de absorcion,
constituyen el interés fundamental en el andlisis de procesos en la ingenieria
quimica, ya que este concierne al desarrollo y comprension de los procesos de
transporte y de cambios fisicos y quimicos cuantitativos. (Viera Beltran, 1988)

La modelacion permite el estudio integral de un proceso basandose en los modelos
desarrollados previamente y que definen el comportamiento individual de cada
elemento.

La industria quimica se diferencia de otras industrias fundamentalmente porque sus
procesos son de estructura compleja, conformada por muchas etapas cada una de
las cuales contienen varios componentes. Esto hace que las ecuaciones que
describen las relaciones entre las variables de importancia en el proceso puedan
ser desde muy simple hasta muy complejas. Por otra parte, en general se trabajan
grandes flujos y cuando estos tienen un alto valor econémico cualquier pequefio
cambio en las caracteristicas del disefio o la operacion puede tener una importancia
considerable. Otra caracteristica es que en ocasiones las propiedades de los
componentes que se procesan no son perfectamente conocidas. Todo lo anterior y
aun otras razones no mencionadas hacen que el ingeniero no deba solamente
basarse en la teoria para la ejecucién de sus dos tareas mas importantes: la
operacion de las instalaciones existentes y el disefio de nuevas plantas o

modificaciones importantes a las existentes; sino que para hacer efectiva su labor
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debe conducir un analisis de caracter complejo el cual se manifiesta por la
multiplicidad y la diversidad de las variables y sus relaciones y la vez realizarlo de
forma tal, que esa complejidad no impida llegar a conclusiones claras.

Esto demuestra que la aplicacion de modelos para la solucion de problemas
ingenieriles es tan amplia como todo proceso quimico que pueda ser descrito
matematicamente. De tal manera que esta técnica, al igual que las restantes que
conforman el analisis de procesos, puede estar presente en el quehacer profesional
de cualquier ingeniero quimico.

1.8 Optimizacion
La optimizacion es encontrar una alternativa de decision con la propiedad de ser

mejor que cualquier otra en algun sentido
Para cuantificar la “mejor solucion” se necesita primero una funcién objetivo que
sirva de indicador de la bondad de la solucion. Tipicamente en problemas
relacionados con la industria quimica y de procesos son: costes de capital,
operacion, rendimiento del producto, beneficios globales, etc.
Los valores de la funcion objetivo se determinan por manipulacién de las variables,
las cuales pueden representar fisicamente tamafios de equipo o condiciones de
operacion (temperatura, presion, caudal, composicién, etc.). Los limites de
operacion del proceso, pureza del producto, validez del modelo y relaciones ente
las variables del proceso han de ser consideradas como restricciones y los valores
de las variables se han de ajustar de forma que se satisfagan dichas restricciones.
Frecuentemente, las variables del proceso se clasifican en: (Luque Rodriguez,
2005)
e Variables de decision: representan los grados de libertad de la optimizacion.
e Variables dependientes: se pueden resolver mediante las restricciones.
Su resolucion no es mas que encontrar el valor que deben tomar las variables para
hacer 6ptima la funcion objetivo satisfaciendo el conjunto de restricciones. (Ramos,
2017).

Existen diferentes métodos de optimizacion como son:

32



Métodos numéricos: Estos métodos realizan una busqueda pseudo aleatoria o

sistematica (simplex flexible, algoritmos genéticos, optimizacion por enjambres de

particulas, etc.) para mejorar la funcion obijetivo.

Métodos de analiticos: Emplean técnicas de célculo variacional.

Métodos graficos: Elementales y solo se aplican a casos sencillos.

Métodos experimentales: Conjugan el disefio de experimentos con los métodos

analiticos

1.8.1 Estrategia para la optimizacion de un proceso

Identificacion: La tarea esencial del ingeniero quimico en la busqueda de
mejores condiciones de operacion o disefio de una instalacion industrial es
el planteamiento de la funcién objetivo, lo cual indisolublemente se relaciona
con el conocimiento de los elementos tedricos y los principios practicos que
rigen el proceso en cuestidon por lo que el primer paso para la buscar una
solucién éptima ante un problema es un estudio profundo del proceso, asi
como identificar el problema que lo afecta y recolectar datos operacionales
para su futura solucion.

Formulacién: Légicamente el parametro de optimizacion depende de otras
variables que son las que dan lugar a un valor de respuesta. Por lo que se
enuncia la funcién objetivo que no es mas que la expresion matematica de la
relacion que existe entre las variables que afectan el funcionamiento de un
sistema con el criterio de definir las restricciones que representan
limitaciones inherentes a la naturaleza interna del sistema 0 son
artificialmente impuestas, por ejemplo, requerimientos en costos,
dimensionamiento, etc.

Soluciéon: Para resolver con eficiencia un problema de optimizacion es
necesario contar con una funcién objetivo que represente claramente la
situacion y en consecuencia elegir un método que se adecue a las
caracteristicas matematicas de la misma. Se debe chequear la validez la
optimizacion realizada y de no ser asi sera necesario retornar a la

formulacién de la funcién objetivo.
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e Sensibilidad: La respuesta debe analizarse utilizando los parametros que

describen su sensibilidad.

1.8.2 Optimizacién multiobjetivo
El problema de optimizacibn multiobjetivo tiene sentido cuando los indices de

desempeiio involucrados estan en conflicto, de lo contrario el problema de
optimizacién multiobjetivo puede ser considerado como mono-objetivo, ya que los
mismos valores, podrian minimizar o maximizar todos los objetivos
simultdneamente. (Lagunas Jiménez, 2013)
En el mundo real, la mayor parte de los problemas tienen varios objetivos
(posiblemente en conflicto entre si) que se desean conseguir de manera
simultanea. Muchos de estos problemas suelen convertirse a mono-objetivo
transformando todos los objetivos originales, menos uno, en restricciones
adicionales, o también dando pesos, o0 asighando coeficientes de ponderacion, u
otro método existente. (Ciatera Diaz, 2015)
La optimizacién multiobjetivo implica una serie de funciones objetivo que van a ser
optimizadas. Tal como en el problema de optimizacién mono-objetivo, el problema
de optimizacién multiobjetivo por lo general tiene un niamero de restricciones el cual
debe satisfacer cualquier solucion factible (incluyendo la solucién 6ptima). En este
sentido, el término “optimizar” significa encontrar aquella solucién que
proporcione valores, para todas las funciones objetivo, aceptables para el
disefiador. (Coello, 2005)
En la optimizacion multiobjetivo, cada una de las funciones objetivos representan
una aptitud a optimizar, las cuales dependen de n parametros. En particular, la r-
ésima aptitud estd dada por una funcién f.: R™ - R y la funcién evaluadora del
problema a optimizar esta compuesta por dichas funciones de aptitud. (Calderén
Arce, 2016). Suponiendo que se deben optimizar k aptitudes, la funcién a optimizar
es de la forma E.: R™ » R* y el problema general esta dado por:
min/max f®), k=12..,1

X

(Ec.: 1.13)
sujeto  gi(X)>0,i=1,2..,m

h,X)=0r=12..,p
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En la busqueda de la soluciéon 6ptima del problema general, se trabaja sobre un
espacio de posibles soluciones en, donde todas satisfacen un criterio multiobjetivo
de optimalidad. En otras palabras, el objetivo es optimizar de manera simultanea
todas las funciones objetivo, puesto que en la mayoria de los problemas no es
posible encontrar un solo valor éptimo para todas ellas, ya que el 6ptimo de una
funcién no necesariamente lo es para las demas. (Zitzler, 2003)

Especificamente, en el area de ingenieria de procesos, esta formulacién se adapta
a problemas de disefio, donde la funcion objetivo generalmente esta relacionada
con aspectos econOmicos tales como ganancias, ingresos y costos, o con las
caracteristicas de un producto en términos de cantidad o calidad. Las restricciones
del problema de optimizacion establecen la relacion entre las condiciones
operativas y otras variables del proceso. Por un lado, las restricciones de igualdad
representan los balances de masa, los balances de energia, las relaciones
termodinamicas, ecuaciones estequiométricas, dimensionamiento de equipos y
ecuaciones de rendimiento de las unidades de los procesos. Por otro lado, las
restricciones de desigualdad son las especificaciones del proceso y generalmente
incluyen las cotas en la eficiencia de las unidades o en la selectividad de un

producto. (Gonzalez Castafio, 2019)

1.8.2.1 Conceptos fundamentales de la optimizacién multiobjetivo
Variables de decision:

Las variables de decision son el conjunto de parametros para los cuales se buscan
los valores gque resuelvan el problema de optimizacion. Las variables pueden ser
enteras, reales, o una combinacion de ambas. Estos parametros se denotan
mediante:

Xj,j = 1,2,..... n

El vector de n variable de decision X se representa mediante

X = (X1, %000, )T (Ec.: 1.14)
Funciones objetivo:

Las funciones objetivo de un problema de optimizacién multiobjetivo se denotan

mediante:

i), fo ()., fr (D) (Ec.: 1.15)

35



Donde el numero de funciones objetivo (I) para este tipo de problemas debe ser

mayor o igual a dos. La funcién vectorial f(a?) gue conforman estas funciones
objetivas se define mediante:

f@ =1hGE @, fie DI (Ec.: 1.16)
Restricciones:

Las restricciones se modelan matematicamente mediante desigualdades:

gi(x)=0,g,(X)=0, i=123,...,m (Ec.: 1.17)
O igualdades:
h,.(x) =0, r=123,.....m (Ec.: 1.18)

1.9 Potencialidades de la herramienta computacional MATLAB®
MATLAB® es un entorno de computacion técnica que posibilita la ejecuciéon del

calculo numérico y simbolico de forma rapida y precisa, acompafiado de
caracteristicas gréficas y de visualizacién avanzadas apta para el trabajo cientifico
y la ingenieria. Es un entorno interactivo para el andlisis y el modelado que
implementa mas de 500 funciones para el trabajo en distintos campos de la ciencia.
(Pérez Lopez, 2002)

Para los ingenieros de procesos es muy factible la utilizacion de MATLAB®, este
programa permite resolver disimiles problemas en la industria quimica. Es muy
comodo y eficaz en la resolucibn de ecuaciones matriciales que pueden ser
generadas en la practica cuando un problema real depende de varias funciones y
en estas estan presentes mas de una variable independiente problema muy comuin
en la actividad técnico investigativa de los ingenieros quimicos.

Otra situacion frecuente se presenta en la busqueda de soluciones 6ptimas cuando
se busca por ejemplo un maximo rendimiento de la materia prima con la menor
contaminacion al medio ambiente y todo ello sujeto al menor costo posible y es ahi
donde desempefia un papel fundamental la optimizacion multiobjetivo
imprescindible para la obtencion de respuestas ante estos problemas. En este
campo es muy utilizado el software MATLAB pues este contiene un conjunto de
herramientas que permiten optimizar todo tipo de ecuaciones. Las funciones con las

que cuenta el software para optimizar logran minimizar o maximizar funciones
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lineales y no lineales generales, es decir se busca el minimo o maximo de una

funcién denominada funcion objetivo.
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Capitulo 2: Diagnostico del proceso de endulzamiento en la refineria Camilo

Cienfuegos S.A.

2.1 Introduccion
Como estudio preliminar del proceso de endulzamiento para obtener combustible

de aviacion Jet A-1 en la refineria Camilo Cienfuegos S.A. se realiza un diagnastico
a la planta declarando primeramente en que consiste dicho proceso describiendo
cada una de las etapas que intervienen, asi como las caracteristicas de la materia
prima fundamental y demas sustancias utilizadas. Como parte de este diagnostico
también se enfatizara en las variables que mayor influencia tienen en el proceso y
su impacto al medio ambiente realizando un andlisis de ciclo de vida (ACV) al

mismo.

2.2  Descripcién del proceso de endulzamiento para obtener Jet A-1
La fracciéon derivada del corte de destilados medios de la destilacién atmosférica

con rango de destilacién comprendido entre los (120-260) °C, destila junto con gran
cantidad de compuestos, entre ellos se encuentran los &cidos nafténicos, los
mercaptanos y otros compuestos que son considerados como impurezas para el
uso de la fraccion como combustible de aviacion.
La produccién de combustible para aviacion a partir de cortes de fraccion 120-260°C
requiere la utilizacion de un proceso en etapas continuas de tratamiento con el
objetivo de satisfacer en particular las especificaciones de acidez, contenido de
mercaptano y de otros parametros entre los cuales esta la presencia de agua libre
y de sélidos en suspension.
Considerando las caracteristicas de la fraccion 120-260°C a tratar para producir
combustible para aviacion, han sido seleccionadas las siguientes etapas de
tratamiento: lavado caustico, lavado con agua fresca, secado con sal y al final
filtracion con arcilla.
Para visualizar mas facilmente el flujo del proceso de la unidad, se ha dividido en
cuatro secciones:

e Preparacion de solucion caustica

e Seccion de tratamiento caustico

e Seccion de tratamiento con sal
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e Seccion de tratamiento con arcilla

Preparacion de solucién caustica:

El proceso se realiza en un tanque destinado al almacenaje y ajuste de la
concentracion de sosa, empleada en el tratamiento caustico, provisto de un bafle
divisorio que lo divide en dos compartimentos. Para la disolucion y ajuste de la
concentracion de sosa requerida por el proceso, se emplea agua de proceso, la
sosa fresca y el agua ingresan al primer compartimento del equipo. La solucion
preparada es llevada al segundo compartimento donde estara lista para las
siguientes operaciones.

Tratamiento caustico:

La fraccién 120-260 °C proveniente de los tanques intermedios de la destilacion
atmosférica conjuntamente con la corriente de sosa, pasa a través de una valvula
mezcladora y luego hacia el tratador caustico. La caida de presion a través de la
valvula de mezcla, se ajusta convenientemente para producir el mezclado de las
fases y su intimo contacto.

La mezcla ingresa al tratador donde se produce la separacién de las fases por
diferencia entre sus pesos especificos (0,8 vs 1,022).

Lavado con aqua:

El combustible que abandona el tratamiento caustico, es conducido hacia el lavador,
para esto se mezcla con el agua de proceso disponible (agua suavizada). Ambas
corrientes pasan a través de una valvula mezcladora e ingresan al lavador. La caida
de presion a través de la valvula de mezcla, se ajusta convenientemente para
producir el mezclado de las fases y su intimo contacto. Por disefio se recomienda
trabajar con una relaciéon volumétrica HC/Agua de 10/1 aproximadamente.

La mezcla ingresa al lavador por la parte superior y en €l se produce la separacion
de las fases por diferencia entre sus pesos especificos (0,8 vs 1). La fase acuosa
es descargada hacia el sistema de tratamiento de efluentes y el combustible sale
del lavador por la parte superior extrema a la conexion de entrada.

En esta seccidn, los restos de sosa y naftenato de sodio arrastrados con la corriente
del combustible, proveniente de etapas anteriores, son disueltos en la fase acuosa

simplemente por un mecanismo de disolucion antes de su deposicion final.
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Tratamiento con sal:

La fraccion de combustible ingresa al secador de sal por una conexion lateral inferior
a través de un distribuidor el que esta constituido por una cafieria central y sus
brazos laterales.

Dentro del secador, esté instalado el lecho de sal, soportado sobre un lecho de
arena gruesa (superior) y grava (inferior) y el distribuidor sumergido en el lecho de
arena.

El combustible con humedad que sale del distribuidor, atraviesa el lecho de sal, en
sentido ascendente. El agua en contacto con la sal, produce su disolucién
(salmuera) y decanta hacia la parte inferior del recipiente por gravedad. A medida
que transcurre el tiempo desciende el nivel del lecho de sal. El agua salada
(salmuera) es drenada por la conexion de fondo del equipo.

El secador remueve la humedad presente en la corriente de combustible. Es
importante analizar la concentracion de humedad a la entrada y a la salida del
secador, para medir su rendimiento. Cuando el contenido de agua en la corriente
de la fraccidon 120-260 °C que sale del equipo, alcanza los 180 ppm p/p, se debe
reponer el nivel del lecho o reemplazarlo. Se recomienda reemplazar la carga
completa de sal luego de tres reposiciones.

Tratamiento con arcilla:

A la salida del secador, el combustible debe tener una concentracion de agua
inferior a 180 ppm p/p para una buena operacion.

La corriente ingresa al tratador de arcilla, por una conexion lateral superior a través
de un distribuidor. Dentro del tratador estéa instalado el lecho de arcilla. La fracciéon
atraviesa el lecho en sentido descendente y sale del equipo con la calidad de Jet A-
1, por una conexion lateral inferior.

El tratador de arcilla remueve restos de humedad, surfactantes, jabones, particulas
sélidas y compuestos precursores de la coloracién del Jet A-1. A la salida del
tratador de arcilla se encuentran los filtros cuyo objetivo es retener eventuales
microparticulas de arcilla, que pudieran salir con la corriente de Jet.A-1. En la figura
2.1 se muestra el diagrama de bloques del proceso y el diagrama de flujo aparece

en el anexo 1.
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Fraccion Destilada 120-260

Almacenaje y preparacion de Sosa Caustica

Solucion Caustica

>

Tratamiento Cdustico Sosa Agotada

Reciclo de sosa Producto Turbo

Agua Tratada

Lavado con agua » Agua Residual

Producto Turbo

Tratamiento con sal L » Salmuera

Producto Turbo con
concentracion de agua
menor a 180 ppm p/p

Tratamiento con arcilla

Jet Al

y

Filtracion

Jet Al libre de

microparticulas
Figura 2.1: Diagrama de bloque del proceso de obtencién del Jet-Al
2.2.1- Incertidumbre del proceso
En los ultimos afos se ha visto un acelerado decrecimiento en el procesamiento de
crudos en la refineria, esto ocasionado principalmente a la pérdida de mercados
gue tradicionalmente eran fijos. Sin embargo, ante esta situacion el pais se ha visto
obligado a comprar de forma inestable una amplia diversidad de crudos de
diferentes paises y regiones, estos como es de esperar se diferencian entre si en
cuanto a sus caracteristicas como gravedad especifica, viscosidad, contenido de
azufres totales, acidez entre otras, por lo que en ocasiones la eficiencia del proceso

y calidad del producto final en general se ve afectada pues las bases del disefio no
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son las adecuadas para las materias primas que difieren tanto en sus
caracteristicas.

Otra situacion derivada es también la disminucion de la produccion en la planta
objeto de estudio al no cumplir los requisitos establecidos el corte de destilado
destinado para esta, este es el caso de los mercaptanos que solo se aceptan para
el proceso fracciones que presenten mercaptanos livianos. Ademas, no queda claro
como responderian las variables operacionales que dependen de estas
caracteristicas, como lo es la concentracion de sosa en la etapa de lavado custico
para la remocién de estas impurezas. En la tabla 2.1 se muestran algunas
caracteristicas de crudos que actualmente se han procesado en la refineria

Tabla 2.1. Principales caracteristicas de crudos que se procesan en la refineria

Crudo Pais de Caracteristicas Fisicas
origen Gravedad Viscosidad Contenido de Acidez
(°API) Cinemadtica (cst)  azufre (% wt) mgKOH/g

Sahara Argelia 44,8 1,85 0,086 0,12
Merey 16 Venezuela 15,9 5,13 2,7 0,096
Mesa 30 Venezuela 30,5 13,3 1,07 0,099
Lagomar Venezuela 31,7 7,2 1,37 0,23

Ural Rusia 31 4,92 1,42 0,12

Estos crudos no se procesan cada uno por separado, sino que se mezclan en
diferentes proporciones, en esta investigacion se analizaron 7 mezclas de estos
crudos. En la tabla 2.2 se muestran las densidades y proporciones de los crudos
utilizados en las mezclas en estudio
Tabla 2.2. Densidades y proporciones de los crudos utilizados en las mezclas en
estudio
Crudo p (15°C) Mezclas

kg/cm?3 M1 M2 M3 M4 M5 M6 M7

Sahara 802,60 26,86 76 69,76 23,06
Mesa 30 873,46 73,14 19 60,86 100 23,06
Merey 16 959,97 5 30,24

Lagomar 867,03 39,14 100 53,88

42



La cantidad de azufre, mercaptanos y acidos nafténicos que contiene la mezcla de
crudo se puede determinar a partir de un balance de masay la informacién brindada
en el Assay de cada crudo que forma parte de la mezcla. En el anexo 2 se muestra
el Assay de cada crudo que se trabaja en la refineria. EI Assay es una
caracterizacion del crudo que proporciona informacion relacionada con su
composicién quimica y propiedades fisicas a diferentes temperaturas. Los datos de
las proporciones de los diferentes crudos en la mezcla estan dados en % volumen,
la concentracion de azufre total y mercaptanos estdn dadas en % peso y la
concentracion de acidos nafténicos esta dada por la acidez que presenta la mezcla
en mgKOH/gJet los cuales son los portadores de esta caracteristica por lo que es
necesario llevar estas proporciones a unidades de masa para asi conocer la
cantidad de cada uno que estéa presente en la mezcla.

Haciendo uso de las siguientes ecuaciones se pueden obtener las conversiones
requeridas.

m; = p; *V; (Ec. 2.1)
Donde:

m;. masa para cada crudo en la mezcla

p;: densidad de cada crudo en kg/m® a 15 °C

V;: volumen de cada crudo en m?3

0
/OWt(azufreomercaptanos)

M(azufreomercaptanos) (kg) = Zmi(kg) * 100 (EC. 2.2)

Donde:

m: masa de H2S o RSH presente en la mezcla

%wt: % peso H2S o RSH presente en la mezcla

m(RCOOH) (kg) = (10~ A4=4¢ldeD) Y s M cionos * V (Ec.2.3)
Donde:

m(RCOOH): masa de RCOOH presente en la mezcla

M qftenos: Masa molar de RCOOH (g/mol)

V: Volumen de la mezcla
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En la tabla 2.3 se muestra la cantidad de H2S, RSH y RCOOH presentes en cada
mezcla de crudo.
Tabla 2.3. Cantidad de H2S, RSH y RCOOH presentes en la mezcla de crudo

Mezcla %wtrsH) %wtres) Acidez F(m3/d) miotal MERSH)  M(H29) M (RCOOH)
M1 0,001 0,821 0,106 8241 7041332,94 52,64 57809,83 6,32E-09
M2 0,00047 0,437 0,117 7761 6394535,47 30,19 2799255 6,11E-09
M3 0,002 0,98 0,115 8243 7008105,36 111,98 68710,11 6,45E-09
M4 0,001 1,186 0,158 7729 6731520,75 93,54 79802,36 6,68E-09
M5 0,001 1,069 0,099 7401 6464477,46 64,645 69105,26 5,59E-09
M6 0,002 1,368 0,236 8255 7157332,65 143,17 97912,31 8,53E-09
M7 0,001 1,020 0,183 8243 7036679,81 93,62 71740,67 7,54E-09

Como se aprecia en la tabla 2.3 existe una apreciable variabilidad de las
caracteristicas de los crudos que una vez destilados proporcionan la fraccion
correspondiente que sera procesada en la planta para obtener combustible de
aviacion sin embargo, ante tales incertidumbres se tratan a todas las mezclas de
igual forma.

2.2.2- Variables que influyen en el proceso de endulzamiento

Las variables temperatura y presion en todo el proceso son reguladas pues influyen
directamente, principalmente en las etapas de tratamiento caustico y lavado con
agua, sin embargo, en la etapa de tratamiento caustico no es particularmente
sensible a cambios ya sea de temperatura o presion de operacién; la temperatura
de operacion esta en funcion de la temperatura de la fraccion alimentada la cual
debe mantenerse en un rango de 20-40 °C, temperaturas superiores a esta reducen
la eficacia del proceso de extraccion de acidos nafténicos con la sosa, pero por otra
parte ayudan a disminuir la formacion de emulsiones y temperaturas inferiores
aumentan la posibilidad de formacion de sales y su ulterior precipitacion como
sélidos. En la etapa de lavado con agua la eficacia del proceso depende de la
temperatura de operacién pues altas temperaturas de la fraccion 120-260°C
ayudan a aumentar la eficiencia de extraccion de sodio con agua, pero incrementan

la solubilidad del agua en esta, lo que trae como consecuencia que disminuya la
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energia de operacion de la cama de sal y arcilla que son las etapas posteriores de
tratamiento; por lo que para mantener una adecuada eficiencia en esta etapa se ha
previsto que la temperatura del sistema de tratamiento debe ser mantenida siempre
alrededor de los 40 °C.

En cuanto a la presién las reacciones que ocurren en la etapa son independientes
de esta, aunque es mas importante mantenerla estable para facilitar la separacion
de fases antes que establecer una presion especifica. La caida de presion a través
de la valvula mezcladora queroseno-sosa y queroseno-agua son variables que se
inspeccionan desde la sala de control sobre la base de los flujos mezclados, esta
caida de presidon no debe exceder los 70 kPa y en situaciones de operacion normal
la caida de presion debe ser 50 kPa o inferior; dadas las condiciones actuales que
se trabaja a la minima capacidad no se excede de 35 kPa.

El flujo de agua de proceso destinada a la etapa de extraccion de sodio del
combustible es otra variable importante, establecido en funcién de la alcalinidad
maxima en el agua de desecho y el contenido de sodio en el combustible que sale
del lavado caustico.

El consumo de sal en la etapa de secado debe ser monitoreado con regularidad
pues determina la eficiencia de esta etapa, es importante restablecer el lecho de sal
antes de que se haya consumido el 50 %.

La concentracion de sosa céustica es la variable que mayor influencia tiene en el
proceso pues con esta se eliminan las impurezas de azufres y acidos nafténicos
presentes en los cortes de destilados destinados a la planta para que el producto
cumpla con las normas de calidad especificadas. La extraccién de acidos y azufres
mejora con un elevado flujo de sosa, pero a su vez aumenta también la posibilidad
de causar arrastres de esta en el producto y la formacién de emulsiones, ademas
de que su vertimiento como residual es nocivo al ecosistema. A pesar de la
importancia que tiene el control de la concentracion de sosa en el proceso no es
posible determinar un valor fijo, pues esta depende en su totalidad del nimero de
acidez y azufres presentes en la alimentacion lo cual varia considerablemente con
cada tipo de crudo, sin embargo, se conoce que debe tener un valor maximo de 0,8

% peso y cuando esta alcanza un valor de 0,1 % peso, debido a encontrarse

45



saturada con sulfuro de sodio (NazS), mercaptidas de sodio (NaSR) y sal sédica de
acido nafténico (RCOONa) es necesario cambiarla para mantener el tratamiento.
2.2.3- Impactos ambientales de las sustancias involucradas en el proceso
La refineria en estudio ha ido orientando sus esfuerzos en los uUltimos afios hacia
mejoras en los procesos para que sean mas amigables con el medio ambiente como
lo exigen regulaciones cubanas como lo es la norma cubana NC-521 del 2007, que
establece los limites permisibles de residuales liquidos que se vierten en la zona
costera y los cuerpos receptores marinos, sin embargo, es conocido que estas
industrias son de las mas generadoras de emisiones contaminantes a los vectores
ambientales (agua, aire y suelo) por lo que toda medida destinada a protegerlos
cada vez mas es sumamente necesario.
Ademas, el mundo moderno exige de las industrias de procesos las cuales son
altamente generadoras de emisiones tanto sélidas, liquidas y gaseosas; que sean
encaminadas hacia producciones mas limpias (P+L) basandose en un enfoque
integral preventivo y poniendo énfasis en una mayor eficiencia en la utilizacion de
los recursos materiales y energéticos, incrementando simultdneamente
productividad y competitividad. Las P+L resultan un elemento clave para el
mejoramiento de la calidad de las producciones cuyas acciones van encaminadas
en los procesos de produccion hacia el ahorro de materias primas, agua y energia,
eliminacién de materiales toxicos, asi como la reduccién en cantidad y toxicidad de
residuos y emisiones
La planta de endulzamiento para obtener combustible de aviacion Jet-Al no es de
las mas contaminantes en la refineria, pero en esta se manejan flujos de residuales
los cuales son vertidos a la bahia y es necesario cuantificar su impacto al medio
ambiente, siguiendo este principio se realizara un analisis de ciclo de vida (ACV).
2.3 Andlisis de ciclo de vida en la planta de endulzamiento para el
combustible de aviacion Jet A-1
El ACV se realiza con el fin de evaluar el impacto ambiental que tiene la produccion
de combustible de aviaciébn en la planta de endulzamiento de los cortes de
destilados destinados a esta, a pesar de ser un proceso sencillo a lo largo este son

consumidos recursos materiales que luego son vertidos a los cuerpos receptores
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marinos siendo fundamental evaluar la contribucion de los flujos de entrada/salida
a cada proceso unitario al desempefio ambiental del sistema del producto e
identificar las etapas que generan los mayores perjuicios ambientales a los
diferentes elementos del medio ambiente.
El estudio se realiz6 de acuerdo con el marco definido por la norma 1SO-14040
(Internacional Standard Organization, 2016a) como se menciona en el Capitulo 1
gue incluye los siguientes los siguientes pasos:

e Definicion de objetivos y alcance

e Andlisis del inventario del ciclo de vida

e Evaluacién del impacto del ciclo de vida

e Interpretacion de los datos

2.3.1 Objetivos y definicion del alcance
El objetivo del estudio es evaluar el impacto ambiental de la produccion de

combustible de aviacion Jet A-1 en la refineria Camilo Cienfuegos S.A. El sistema
en estudio incluye desde la entrada a la planta de la fraccion de combustible hasta
la salida de este con calidad de combustible de aviacion.

En el proceso de endulzamiento para obtener el producto final se consumen
recursos materiales como sosa caustica, agua, sal, arcilla. Los limites del sistema

se establecen en la figura 2.2

Recursos
materiales Proceso Producto final
Fraccion de
combustible, Solucion Endulzamiento para

Combustible de
aviacion Jet-A1

Y

de sosa caustica, obtener combustible de
Agua de proceso, aviacion
Sal, Arcilla

A
Sosa nafténica, agua
alcalina, salmuera
(residuales)

Figura 2.2. Limites del sistema del ACV de obtencion de combustible de aviaciéon
Jet A-1
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Se establece como unidad funcional el combustible de aviacion Jet A-1 en una hora

de operacion.

2.3.2 Recopilacion de datos y andlisis de inventario

Los pardmetros de entrada (flujos de entrada del proceso y caracteristicas de estos)

se obtuvieron de los datos reportados en la fabrica. Los parametros calculados

(flujos de salida) son resultados de la aplicacion de balances de masa en el proceso.

Como consecuencia de la incertidumbre en los datos recopilados de tres meses de

produccion de la fabrica se trabajard con la media de cada variable . En la tabla 2.4

se muestra el inventario de las variables de entrada del proceso.

Tabla 2.4. Inventario de las variables de entrada del proceso.

Nombre Unidad Valor Min. Max. Descripcion de la variable

FVFT kg/h 38047,74 33787,52 33924,54 Flujo volumétrico de la fraccién
turbo

AcidezF mgKOH/gjet 0,0027 0,0008 0,0048 Acidez Final aportada por los
acidos nafténicos

Alap ppm 1,814 1,02 2,99 Alcalinidad en el agua de proceso

AlFTep ppm 50,20 44,15 54,36 Alcalinidad de la fraccion turbo a la
entrada del lavado con agua

Alares. ppm 406,47 322,6 481,07 Alcalinidad en el agua residual

hFTeSS ppm 225,011 74,3 338,41 Humedad de la fraccion turba a la
entrada del secador con sal

hFTsSSS ppm 102,284 64,37 139,25 Humedad de la fraccion turba a la
salida del secador con sal

cFTeFA kgHC/kgtotal 0,991 0,983 0,9925 Composicion de la fraccion turbo a
la entrada del filtro con arcilla

cFTsFA kgHC/kgtotal 0,9915 0,989 0,999 Composicion de la fraccion turbo a

la salida del filtro con arcilla

Utilizando la media de cada variable y aplicando balance de materiales se

contabilizan los flujos de salida. En las tablas 2.5, 2.6, 2.7 y 2.8 se muestran los

balances de materiales aplicados a cada etapa del proceso para la contabilizaciéon
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de los flujos de salida. Tanto el % peso de mercaptanos (wt(RSH)), el % peso de

H2S (wt(H,S)) y la acidez de la mezcla fueron estimados a partir de la experiencia

de los operarios de la planta.

Tabla 2.5. Balances de materiales aplicados a la etapa de lavado caustico para

contabilizar los flujos de salida

Tratamiento Caustico

ID Unidad
RSHo kg/h
H2So kg/h
c(RCOOH) mol/L
RCOOHo  kg/h
leFT kg/h
Azte kg/h
AzTf kg/h
c(RCOOH)f mol/L
RCOOHf kg/h
ISFT kg/h

Modelo Matematico
(FmFT * wt(RSH))/100

(FmFT = wt(H,S))/100

1 0—(14—Acidez)

c(RCOOH) * Mmnaf * Ffd

RSHo + H,So + RCOOHo

RSHo + H,So0

0,3 % 1009 « FmFT

10—(14—AcidezF)

c(RCOOH)f * Mmnaf * Ffd

AzTf + RCOOHS

Descripcion

Contenido de
mercaptanos inicial en la
fraccion turbo

Contenido de H2S inicial
en la fraccion turbo
Concentracion de acidos
nafténicos
Contenido de acidos
nafténicos inicial en la
fraccion turbo

Impurezas a la entrada de
la fraccién turbo

Azufres totales a la
entrada del proceso
Azufres totales a la salida
del proceso
Concentracion de acidos
nafténicos a la salida
Contenido de acidos
nafténicos final en la
fraccién turbo

Impurezas a la salida de

la fraccion turbo
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Itsf kg/h leFT — ISFT

x(leFT) kgleFt/kgFT [eFT /(FmFT — IeFT)
X(IsFT) kgleFt/kgFT ISFT /(FmFT — ISFT)
FTlle kgHC/h FmFT — [eFT
Sinicial kg/h (FTlle/R(HC —5))
* ((x(1eFT)
— x(IsFT))
/x(1eFT))
Sinicial.vol  m?3h Sinicial * MM
FTsTC kg/h FmFT — ISFT

Impurezas transferidas a
la sosa residual
Composicion de las
impurezas en la fraccion
turbo a la entrada del
proceso

Composicion de las
impurezas en la fraccion
turbo a la salida del
proceso

Fraccion turbo libre de
impurezas

Soluciéon de sosa inicial
para el tratamiento de la

fraccion turbo

Flujo volumétrico de sosa
necesario
Fraccion turbo a la salida

del tratamiento caustico

Tabla 2.6. Balance de materiales aplicados a la etapa de lavado con agua para

contabilizar los flujos de salida

Lavado con agua

ID Unidad Modelo Matematico

FmAp kg/h (FvFT/(HC/agua)) * pH,0

A.res kg/h FTsTC * ((AlFTep/(Alap
— Alares.))

Descripcion

Flujo mésico del agua de
proceso

Flujo masico del agua

residual
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FTsLA kg/h FmAp + FTsTC — A.res Flupo masico de Ila
fraccion turbo a la salida

del lavado con agua

Tabla 2.7. Balance de materiales aplicados a la etapa de secado con sal para

contabilizar los flujos

Secado con sal

ID Unidad Modelo Matematico Descripcion
ArFTsLA kg/h (FTsLA = (hFTeSS — hFTsSS)) Agua removida en la
* 1076 fraccion turbo
FTsSS kg/h FTsLA — ArFTsLA Fraccion turbo a la salida
del secado con sal

ApS kgagua/Lsalmuera ((FTsLA/FvS) = (hFTeSS Agua presente en la
— hFTsSS)) salmuera
x 1076

Cs kg sal/h 2,16 * FvS * (1 — ApS) Consumo de sal

Tabla 2.8. Balance de materiales aplicados a la etapa de filtracion para contabilizar

los flujos

Filtracién con arcilla

ID Unidad Modelo Matematico Descripcion

FTSLFA  kg/h FTsSS = (cFTeFA/cFTsFA)  Fraccion turbo a la salida
de la filtracion con calidad
de Jet-Al

IrLFA kg/h FTsSS — FTsLFA Impurezas retenidas en el

lecho fijo de arcilla

Como resultado de los balances en la tabla 2.9 se muestra el inventario de los flujos

calculados en todo el proceso
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Tabla 2.9. Inventario de los flujos calculados en todo el proceso

ID Unidad Valor Descripcion

Lavado caustico

RSHo kg/h 0,11 Contenido de mercaptanos inicial en la
fraccion turbo

H2So kg/h 27,72 Contenido de H2S inicial en la fraccion turbo

c(RCOOH) mol/L 1,14E-14 Concentracion de acidos nafténicos

RCOOHo  kg/h 2,88E-11 Contenido de acidos nafténicos inicial en la
fraccion turbo

leFT kg/h 27,83 Impurezas a la entrada de la fraccion turbo

Azte kg/h 27,83 Azufres totales a la entrada del proceso

AzZTT kg/h 1,02E-02 Azufres totales a la salida del proceso

c(RCOOH)f mol/L 1,01E-14 Concentracion de acidos nafténicos a la salida

RCOOHf kg/h 2,54E-11 Contenido de &cidos nafténicos final en la
fraccion turbo

ISFT kg/h 1,02E-02 Impurezas a la salida de la fraccién turbo

Itsf kg/h 27,82 Impurezas transferidas a la sosa residual

x(leFT) kgleFt/kgFT 8,23E-04 Composicidén de las impurezas en la fraccion
turbo a la entrada del proceso

X(ISFT) kgleFt/kgFT 3,00E-07 Composicion de las impurezas en la fraccion
turbo a la salida del proceso

FTlle kgHC/h 33820,38 Fraccion turbo libre de impurezas

Sinicial kg/h 111,85 Solucién de sosa inicial para el tratamiento de
la fraccion turbo

Sinicial.vol m?3h 2,80 Flujo volumétrico de sosa necesario

FTsTC kg/h 33848,20 Fraccion turbo a la salida del tratamiento
caustico

Lavado con agua

FmAp kg/h 4186,93  Flujo masico del agua de proceso

A.res kg/h 4199,38  Flujo mésico del agua residual
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FTsLA kg/h

Secado con sal
ArFTsLA kg/h

FTsSS kg/h

ApS kgagua/Lsalmuera
Cs kg sal/h

Filtracion

FTSLFA kg/h

IrLFA kg/h

33835,76

0,29
33835,46
0,50
9,02

33818,40

17,06

Flujo masico de la fraccion turbo a la salida del

lavado con agua

Agua removida en la fraccion turbo
Fraccion turbo a la salida del secado con sal
Agua presente en la salmuera

Consumo de sal

Fraccion turbo a la salida de la filtracion con
calidad de Jet A-1

Impurezas retenidas en el lecho fijo de arcilla

2.3.3 Evaluacion del impacto del ciclo de vida e interpretacion de los resultados

Para la evaluacion del desempefio ambiental del proceso de endulzamiento del

combustible de aviacion Jet-Al se emplea el software SimaPro. La metodologia de

evaluacion de impacto utilizada es ReCiPe. Tiene disponible 18 categorias de punto

medio que responden a las tres categorias mas amplias de dafios las cuales son la

salud humana, la calidad del ecosistema y disponibilidad de los recursos.

Utilizando el software se le asignaron los resultados del inventario con todas las

corrientes de entrada, producto principal y los evitados, asi como sus respectivos

flujos. En la figura 2.3 se muestra la caracterizacion que evidencia el impacto

ambiental para cada categoria en estudio.
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Analizando 3.8E4 kg 'Combustible de aviacion'; Método: ReCiPe 2016
Midpoint (H) V1.03 / World (2010) H / Caracterizacion

m Sand {RoW}| gravel and quarry operation | APOS, U
m Sodium chloride, powder {RoWs}| production | Cut-off, U

m Sodium hydroxide, without water, in 50% solution state {RoW}| chlor-alkali electrolysis,
diaphragm cell | Cut-off, U

Water, completely softened, from decarbonised water, at user {RoW}| production | APOS, U

= Emisiones del proceso

Figura 2.3. Caracterizacion del proceso por categorias de impacto
Los resultados de la caracterizacion para cada categoria de impacto de punto medio
se muestran en la tabla 2.10.

Tabla 2.10. Resultados de la caracterizacién para cada categoria de impacto de
punto medio

Categoriade Unidad Total Combustible Agua Sosa Sal Arcilla
impacto de aviacion

Calentamiento Kg COz-q 1807,20 0,00 1,08E-01 1805,05 2,02 0,03
global

Agotamiento kg CFC-11-eq 0,00 0,00 3,49E-08 0,00 0,00 0,00
de la capa de

0zono

Radiaciones kBg C0-60-eq 148,46 0,00 3,91E-03 148,30 0,15 0,00
ionizantes

Formacién de kg NOx-eq 4,19 0,00 2,77E-04 4,19 0,00 0,00
ozono, Salud

humana

Material kg PM2:s5 -eq 4,27 0,00 1,96E-04 4,26 0,00 0,00
particulado

Formacion de kg NOx-eq 4,23 0,00 2,85E-04 4,23 0,00 0,00
0zono,
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Ecosistema
terrestre
Acidificacion
terrestre
Eutrofizacion
de agua dulce
Eutrofizacién
marina
Ecotoxicidad
terrestre
Ecotoxicidad
de agua dulce
Ecotoxicidad
marina
Toxicidad
cancerigena
humana
Toxicidad
cancerigena
no humana
Uso de la
tierra

Agotamiento
de los
recursos
minerales
Agotamiento
de los
recursos
fosiles

Uso del agua

kg SO2 -eq

kg P-eq

kg N-eq

kg 1,4-DCB-eq
kg 1,4-DCB-eq
kg 1,4-DCB.eq

kg 1,4-DCB-eq

kg 1,4-DCB-eq

mZ2 x afio
tierra de
cultivo-eq
kg Cu-eq

kg Oil-eq

m3agua.-eq
consumida

6,70
0,98
0,09
4295,96
59,22
85,90

82,13

1639,33

28,57

4,38

448,45

75,17

0,00
0,00
0,00
0,45
0,00
3,37

0,74

1,06

0,00

0,00

447,95

0,00

3,19E-04
3,56E-05
5,22E-06
5,51E-01
5,20E-03
7,34E-03

1,41E-02

1,38E-01

3,25E-03

2,07E-03

2,34E-02

4,02E+00

6,69
0,98
0,09
4278,61
59,04
82,29

81,21

1632,70

28,48

4,35

0,00

71,12

0,01
0,00
0,00
16,29
0,17
0,24

0,16

5,41

0,08

0,02

0,47

0,03

0,00
0,00
0,00
0,05
0,00
0,00

0,00

0,02

0,00

0,00

0,01

0,01

Como se muestra en la grafica el proceso presenta impactos en todas las categorias

de punto medio que da el método ReCiPe las cuales afectan la salud humana, la

calidad de los ecosistemas y la disponibilidad de los recursos, la sosa es la que

mayores impactos negativos ofrece y en un infimo porcentaje las emisiones y agua

del proceso, por lo tanto, la mayor huella negativa que deja el proceso al medio

ambiente es la sosa utilizada en la etapa de lavado caustico siendo esta etapa en

consecuencia la que actia de forma negativa. Siendo las categorias de impacto
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evaluadas el calentamiento global, las radiaciones ionizantes, toxicidad cancerigena
no humana, ecotoxicidad terrestre y marina las mas significativas.

Es entonces de caracter inmediato disminuir el consumo de sosa en el proceso de
obtencién de Jet A-1 por lo que se propone seguir la cinética y la optimizacién de la
etapa de lavado caustico para disminuir su impacto e intensificar esta etapa del

proceso.
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Capitulo 3: Estudio cinético y optimizacion de la etapa de lavado caustico

3.1 Introduccién
El desarrollo de la industria moderna ha promovido nuevas exigencias y en

consecuencia el interés de los productores en la aplicacion de métodos modernos
como un medio de aumento gradual de la productividad y la calidad ha ido en
ascenso. En este capitulo se pretende disminuir el consumo de sosa en el proceso
de obtencion de combustible de aviacion Jet-Al en la etapa de lavado caustico
mediante métodos de optimizacion pues esta conduce a dafios perjudiciales al
medio ambiente fundamentalmente al ecosistema marino donde es vertida una vez

considerada agotada. Para ello se ha seguido la siguiente metodologia.
Inicio >

| Planteamineto del problema |

| Definicion del objetivo General |

Estudio exploratorio de la
tecnologia

Propuesta de la funcion objetivo

Buscar datos
experimentales

ay reaccio Desarrollo de Proponer metodos
quimica? modelos de optimizacion
Si i
Obtener ecuacion Ootanizar
cinética P

Figura 3.1. Metodologia propuesta para la intensificacion de procesos. Fuente:
Cortés Martinez, 2019
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Los primeros tres pasos fueron desarrollados en el capitulo 2 de este trabajo vy
guedo demostrado la necesidad de encontrar el consumo de sosa 6ptimo para cada
mezcla que se trabaja en la refineria (ver tabla 2.2) al minimo costo unitario de
produccién por lo que se trabajard con un enfoque de optimizacion considerando
varios objetivos sin dejar de cumplir las especificaciones del producto final
determinadas en esta etapa las cuales son acidez y azufres totales que se rigen por
las normas D-3242 y ASTM D4294 respectivamente. En el anexo 3 se muestran las
especificaciones de calidad del combustible de aviacion Jet A-1 como producto final.
3.2  Obtencion de datos experimentales

En el Laboratorio Central de la Refineria de Cienfuegos no existe el equipamiento
necesario para analizar la composicion de la fraccién de combustible que entra a la
planta por lo que se ha tomado la alternativa de simular la Unidad de Destilacion
Atmosférica (S-100) para obtener la informacion necesaria sobre las caracteristicas
guimico-fisica de la materia prima en estudio.

3.2.1 Simulacién de la Seccion-100

Para la simulacion de esta seccion se utilizé el simulador de procesos Petro-SIM.
Este simulador, ampliamente utilizado en la simulacion de procesos en refinerias de
petréleo, tiene wuna interfaz completamente interactiva. Se puede manipular
facilmente las variables del proceso y topologia de operacién de la unidad. (KBC,
2005). Ademas, contiene el paquete termodindmico utilizado para este tipo de
proceso el Peng-Robinson.

Para construir el modelo de simulacion es necesario seguir los siguientes pasos:

Construccion del diagrama de flujo de informacién (DFI)

Todos los programas de simulacion requieren convertir los datos del diagrama de
flujo en un diagrama de flujo de informacion. El diagrama de flujo de informacion es
una representacion gréafica de los flujos de materia y de energia de un proceso,
donde se representan las diferentes unidades de procesos u operaciones. Para su
construccion, se transformoé el diagrama de flujo del proceso, haciendo uso de
simbolos establecidos para cada operacion unitaria y se tuvo en cuenta la cantidad
de modulos que representan a una operacion o proceso. En el DFI se empleo el
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nombre del modelo matematico que se usa para los calculos, en lugar del nombre
de la unidad de proceso.
o La informacion fluye de un modulo a otro a través de las corrientes de
materia.
o Se descomponen las operaciones complejas en otras mas simples.
o Se incluyen todas las operaciones de mezcla y de division de corrientes.
o Un equipo puede ser simulado por uno o varios médulos y varios equipos
pueden ser simulados con un solo madulo.
o Finalmente se enumeran consecutivamente las operaciones y las corrientes
del proceso.
o Los modulos que representan una misma operacion deben tener igual
nombre, sélo cambia la numeracion.

Definir el orden de célculo de los modelos del DFI

El objetivo de este paso es seleccionar el modulo por donde se comienza la
simulacién y el orden o secuencia que después le procedera. Se debe empezar por
la unidad que tenga las corrientes de entradas definidas. La secuencia de calculo
para los médulos se determina con facilidad a partir del andlisis del orden de
precedencia dado que el flujo de informacién siempre avanza en una direccion. El
orden de calculo depende de la presencia o numero de corrientes de recirculacion
en el DFI porque desde el punto de vista computacional la presencia de corrientes
de recirculacion es uno de los impedimentos para la resolucion secuencial de un
problema de simulacion.

Definir las corrientes de entrada

En esta etapa se definen las propiedades y caracteristicas de las corrientes de
entrada (conocidas). Se utilizan las mezclas en estudio mostradas en la tabla 2.2 en
Sus respectivas proporciones.
Elementos que definen el balance de masa:

o Flujo de la corriente (masico, molar o volumétrico).

o Composicion.

o Flujo por componente (masico, molar o volumétrico).

Elementos que definen el balance de energia
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o Temperatura de la corriente.
o Presioén de la corriente.
o Condicion termodinamica de saturacion.

Definir los médulos e implementarlos en el simulador

El proceso se puede representar como una colecciéon de médulos en los que las
ecuaciones que representan cada subsistema 0 equipo se reunen y codifican de
modo que el médulo pueda usarse aislado del resto del diagrama de flujo y por tanto
pueda pasarse de un diagrama de flujo a otro o usarse mas de una vez en un mismo
diagrama. Un mddulo es un modelo de un elemento individual del diagrama de flujo
gue se puede codificar, analizar, depurar e interpretar por si solo. Cada médulo
contiene el tamafio de los equipos, las relaciones de balance de materia y de
energia, las velocidades de flujo de los componentes y las temperaturas, presiones
y condiciones de fase de cada corriente que entra en el equipo fisico que representa
el médulo o que sale de él. Los valores de algunos de estos parametros y variables
determinan los costos de capital y de operacion de las unidades.

3.2.2 Obtencion de los resultados de la simulacion

Para la obtencion del modelo de simulacion se siguié la secuencia descrita
anteriormente donde se obtuvo en primer lugar el DFI que se muestra en la figura
3.2. Las caracteristicas de las corrientes de entrada se introducen en el simulador
como se muestra en el anexo 4, esta informacion es particular del Assay de cada
crudo y las proporciones en que se mezclan cada crudo se introducen como se
muestra en el anexo 5. Después de correr las diferentes mezclas en estudio es
posible obtener como resultado las caracteristicas principales de la fraccion 120-
260 °C, siendo este corte de destilacion la alimentacion a la planta de endulzamiento
del combustible de aviacion Jet A-1. La tabla 3.1 muestra su caracterizacion para

cada una de las mezclas de crudo.
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Figura 3.2. Diagrama de flujo de informacion del proceso. Fuente: (Elaboracién en
conjunto con el Departamento de Investigacion y Desarrollo de la Refineria Camilo
Cienfuegos

Tabla 3.1. Resultados de la simulacién para cada mezcla en estudio

Propiedades M1 M2 M3 M4 M5 M6 M7
Densidad 809 800,8 803,9 810 814,3 804,2 804,5
15°C  [kg/m3]
Gravedad API 43,07 44,84 44,16 42,84 41,92 44,1 44,04
(Dry)
Viscosidad 0,68 0,64 0,64 0,695 0,70 0,685 0,68

(Cinematica)
100 °C [cSt]
Viscosidad 0,437 0,41 0,41 0,45 0,45 0,44 0,43
(Cinematica)
150 °C [cSt]
Viscosidad 0,175 0,17 0,168 0,17 0,179 0,18 0,17
Cinemaética
350 °C [cSt]
Viscosidad 0,843 0,79 0,789 0,862 0,875 0,84 0,833
(Dindmica) 60

°C [cP]
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Factor de 11,8 11,92
caracterizacion
Watson
Contenido de 0,0005 0,0002
mercaptanos
[Yowt]

Punto de -51,35 -49,25
congelacion
[°C]
Acidez
[mgKOH/g]
Contenido de 52,94 44,77
parafinas
[Yowt]
Contenido de 21,17 38,29
naftenos [Yowt]
Contenido de 19,30 34,45
naftenos
[Yovol]
Contenido de  23,7111,9 17,84
aromaticos
[Yovol]
Azufre [Yowt]

0,0632 0,0237

7,21E-02 2,07E-02

11,88

0,0005

-49,88

2,09E-
02
37,44

38,71

34,99

24,91

0,0446

11,79 11,72 11,87

0 0,0008 0

-51,25 -51,34 51,1
7,38E- 0,1033 3,38E-
02 02
55,89 55,92 54,18
15,19 10,86 21,07
13,87 9,99 19,05
2592 28,06 23,04

0,1041 0,0893 0,1241

11,87

-51.22

3,99E-02

52,13

24,77

22,41

21,82

0,0876

Con estos datos y los obtenidos en los analisis de laboratorio en cuanto a la

concentracion de la sosa caustica se procede a la obtencién de la cinética de las

reacciones de neutralizacion que tienen lugar en la etapa de lavado caustico.

3.3 Reacciones de neutralizacion

En el sistema en estudio el principal objetivo es disminuir el consumo de sosa

caustica y el costo total de produccion unitario sin afectar la calidad del producto. El

proceso esta influenciado directamente con las reacciones de neutralizacion

62



representadas por las ecuaciones 1.3, 1.4, 1.5y 1,6. En esta etapa la sosa (NaOH)
reacciona con el sulfuro de hidrogeno (H2S) que pudiera contener la fraccion 120-
260°C, acidos nafténicos y mercaptanos livianos, son retenidos por la sosa y
retirados de la fraccidn. Las tres reacciones quimicas liberan agua, por lo tanto, la
concentracion de sosa se va reduciendo en el tiempo hasta alcanzar
concentraciones infimas de sosa (0,1 % peso) considerandose agotada.

Debido a esto es necesario determinar las velocidades de reaccion para cada una
de las reacciones involucradas partiendo de la cinética, pues ellas rigen el proceso.
En este caso se tienen como datos experimentales obtenidos de los andlisis del
Laboratorio Central de la empresa: las concentraciones iniciales de sosa caustica,
y el tiempo de agotamiento de esta, por lo que se puede obtener la velocidad de
agotamiento experimental de la sosa. Con las velocidades de agotamiento, las
concentraciones iniciales obtenidas en la simulacién de H2S, RSH y RCOOH, las
expresiones generales de velocidad de reaccion y la ecuacion de Arrhenius es
posible obtener un modelo matematico que defina la velocidad de reaccion de la
sosa con Hz2S, RSH y RCOOH para este sistema y es posible determinar la cinética
del proceso.

3.3.1 Obtencion del modelo cinético

Aplicando el método diferencial el cual tiene como base las velocidades reales de
las reacciones se selecciona un modelo cinético y la ecuacién de velocidad
correspondiente se ajusta directamente a los datos experimentales. Sin embargo,
como la ecuacion de velocidad es una expresion diferencial primeramente se deben
evaluar las derivadas para luego aplicar el método.

En el sistema en estudio las reacciones son irreversibles bimoleculares con
concentraciones iniciales de los reactantes diferentes por lo tanto para todos los

casos la ecuacion cinética sera:

dCyq

= kxCixCy (Ec. 3.1)

Sustituyendo la ecuacion 1.9 en 3.1 y aplicando logaritmos a ambos miembros de

esta ecuacion se tiene:

ac Eq
log (— d—tA) = logk + alogCy + blogCp + (Ec.3.2)
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Esta ecuacion tiene la forma:

Y =a,+ a;x; +azx, +azx; (Ec. 3.3)
En este caso no es posible determinar el orden de la reaccién y la constante cinética
por el método grafico pues la variable respuesta esta influenciada por mas de una
variable, por lo que es necesario un analisis de regresion a partir de los datos
iniciales de log (— ‘%A), logCy, logCp vy % para obtener a,, a4, a,, a;
respectivamente los cuales son las incognitas para la obtencion del modelo cinético.
3.3.1.1 Reaccién con H2S

La obtencién de la ecuacién cinética para la reaccion de la sosa con H2S es
importante tener en cuenta que la etapa controlante de la reaccion es la segunda
pues esta esta condicionada por la ocurrencia de la primera, por lo que la expresion
de velocidad para esta reaccion seria: (Cortés Martinez, 2019)

~Tvaom); = kCli, sChaon (Ec. 3.4)
Donde —r(yq0m), €S la velocidad de agotamiento de la sosa en la reaccion con HzS,
k la constante de velocidad, Cy,s Y Cyqon SON las concentraciones de H2S y NaOH
respectivamente. Se aplica el mismo principio de la ecuacién 3.2 particularizado a

este caso:
m(—7"waom),) = Ink, + ln(ngs) + In(Clom) + Ea/RT (Ec. 3.5)
Esta ecuacion corresponde a laformay = ag + a;x; + ayx, + asxs

Tabla 3.2. Datos experimentales iniciales de la reaccién con H2S

In(-r;vaoryz)  In CHz2s  In CNaoH T
-9,67 -4,20 -2,16 -1
-9,84 -3,69 -2,25 1
-9,31 -3,85 -2,09 -1
-9,83 -5,19 -2,11 1
-11,07 -4,56 -2,49 -1
-8,96 -3,53 -2,03 1

Nota: Se toman valores de 1 para altas temperaturas y -1 para bajas temperaturas
Con los datos iniciales y aplicando regresion polinomial se obtiene que:
ao=Inko= 1,17 * 107%; a1 = p = 0,33; a2=q = 3,82; a3 = -E«/R = 0,006
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Quedando la expresion cinética como:

0,006
~Twaon, = 1,0000018e " /TCRECYEZ, (Ec. 3.6)
Para saber si el modelo es adecuado o no se calcula el % de desviacion a través

de la ecuacion 3.7 mostrandose los resultados en la tabla 3.3

ln(_rNaOHl)calculado_ln(_rNaOHl)experimental %100 (EC 3 7)

%desviacion =
ln(_rNaOHl)experimental

Tabla 3.3. Porciento de desviacion para el modelo obtenido

IN(-r(NaOH)1)experimental [N (-r(naOH)1)calculado % desviacion
-9,677 -9,677 1,08E-04
-9,842 -9,842 6,60E-05
-9,317 -9,317 2,15E-04
-9,831 -9,831 1,00E-04
-11,070 -11,070 2,19E-04
-8,967 -8,967 1,69E-04

3.3.1.2 Reaccion con RSH

Se aplica el mismo procedimiento para la reacciéon de RSH con NaOH, utilizando
los datos que se muestran en la tabla 3.4

—Twaony, = KCrsyCraon (Ec. 3.8)
Donde —71yq0m), €S la velocidad de agotamiento de la sosa en la reaccion con RSH,
k la constante de velocidad, Crsy Y Cyaon SON las concentraciones de RSH y NaOH
respectivamente. Se aplica el mismo principio de la ecuacién 3.2 particularizado a
este caso:

In(—Tnaom),) = Inko + In(Ch_gy) + In(Cloom) + Ea/RT (Ec. 3.9)
Esta ecuacion corresponde a laforma y = ag + a;x; + a,x, + asx;

Tabla 3.4. Datos experimentales iniciales de la reaccion con R-SH

[N(-r(naoH)2) In CrsH In Cnaon  L/T
-9,655 -9,639 2,161 1
-9,898 -10,565 -2,118 -1

-10,971 -9,645 -2,494 -1
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-9,322 -9,162 -2,097 1

Nota: Se toman valores de 1 para altas temperaturas y -1 para bajas temperaturas

Con los datos iniciales y aplicando regresion polinomial se obtiene que:
ao=Inko=—5,35 * 107%; a1 = p = 0,238; a2=q = 3,44; as= -Ea/R = 0,08
Quedando la expresion cinética como:

0,08
~Tvaom, = 0,99e  /TCYAEEciA (Ec. 3.10)
Para saber si el modelo es adecuado o no se calcula el % de desviacion a través

de la ecuacion 3.11 mostrandose los resultados en la tabla 3.5

In(-7(NaoH),)calculado—M(—T(NaOH),)experimental + 100 (EC 3 11)

%desviacion =
In(=T(NaoH),)experimental

Tabla 3.5. Porciento de desviacion para el modelo obtenido

Ln(-I’(NaOH)Z)experimentaI Ln(-r(NaOH)Z)caIcuIado % desviacion

-9,655 -9,654 1,4E-03
-9,898 -9,898 2,7E-03
-10,971 -10,971 1,8E-03
-9,322 -9,322 0,5E-03

3.3.1.3 Reaccion con RCOOH

Se aplica el mismo procedimiento para la reaccion de RCOOH con NaOH, utilizando
los datos que se muestran en la tabla 3.6

~Twaor); = KCreoonCraon (Ec. 3.12)
Donde —raom, €S la velocidad de agotamiento de la sosa en la reaccion con
RCOOH, k la constante de velocidad, Crsy Y Cyaon SON las concentraciones de RSH
y NaOH respectivamente. Se aplica el mismo principio de la ecuacién 3.2
particularizado a este caso:

IN(—Twaom),) = ko + I(Cheoon) + IN(Chaom) + Ea/RT (Ec. 3.14)
Esta ecuacion corresponde a laforma y = ag + a;x; + a,x, + asx;

Tabla 3.6. Datos experimentales iniciales de la reaccion con RCOOH

In(-r(vaoH)2) 1IN Crcoon 1IN CnaoH T
-9,926 -32,070 -2,161 -1
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-9,708 -32,066  -2,252 1

-9,8366 -31,998  -2,097 -1
-9,580 -32,188  -2,118 1
-10,338 -32,188  -2,494 -1
-9,480 -32,158  -2,038 1

Nota: Se toman valores de 1 para altas temperaturas y -1 para bajas temperaturas
Con los datos iniciales y aplicando regresion polinomial se obtiene que:
ao=Inko=—7,09 * 1078; a1 = p = 0,226; a2=q = 1,158; a3 = -Ea/R = 0,16

Quedando la expresion cinética como:

0,16
~Tvaom, = 0,99¢  /TCRA2S, Chis8 (Ec. 3.15)

Para saber si el modelo es adecuado o no se calcula el % de desviaciéon a través
de la ecuacion 3.16 mostrandose los resultados en la tabla 3.7

(-7 (NaoH)3) calculado ~M(—T(NaOH)3)experimental « 100 (Ec. 3.16)

%desviacion =
(=7 (NaoH)3)experimental

Tabla 3.7. Por ciento de desviacion para el modelo obtenido

Ln(-r(naoH)3)experimental LN (-rNaoH)3)calculado % desviacion
-9,926 -9,926 1,35E-06
-9,708 -9,708 2,34E-05
-9,836 -9,836 1,18E-05
-9,580 -9,580 1,31E-05

-10,338 -10,338 9,93E-06
-9,480 -9,480 1,06E-05

Una vez obtenido el modelo cinético de las reacciones que intervienen y siguiendo
la metodologia planteada se procede al desarrollo de modelos para la optimizacion
del proceso.

3.4  Definicidon de las funciones objetivos

En el proceso objeto de estudio, las variables a optimizar seran la reduccion de
acidos nafténicos y azufres totales del combustible de aviacion Jet-Al, el consumo
de sosa caustica y los costos unitarios de produccién. Se define del modo siguiente

el orden de prioridad de estas variables:
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o Acidez final en el Jet-Al

o Azufre total en el Jet-Al

o Consumo de sosa

o Costo total de produccion unitario
Tanto el contenido de acidez como los azufres totales del producto final Jet-Al son
parametros de calidad que hay que tenerlos en cuenta debido a los efectos
negativos que causan concentraciones no permitidas de estas impurezas, por lo
que cualquier cambio que se haga en el proceso no pueden afectar negativamente
la calidad del producto, es por ello que estas variables son el objetivo fundamental
a cumplir.
La solucion de sosa caustica es utilizada para neutralizar los acidos nafténicos y
compuestos sulfurosos presentes en la fraccion turbo destinada para el proceso, sin
embargo, es un producto costoso y genera grandes cantidades de aguas sulfurosas
alcalinas las cuales no son tratadas correctamente en la actualidad por lo que es
imprescindible disminuir su consumo. (Seyedin, 2018)
Todos los procesos industriales llevan consigo costos de operacion los que siempre
que sea posible han de ser disminuidos. Estos costos de produccion estan inducidos
principalmente por el consumo de materiales e insumos siendo los principales en
este caso el agua utilizada en la preparacién de la solucién alcalina y la sosa
caustica.
Definido el orden de prioridad o jerarquia se procede a obtener las funciones
objetivos y sus restricciones.
3.4.1 Acidez final en el Jet A-1
La acidez del combustible de aviacion es el principal pardmetro de calidad a cumplir
pues la presencia de acidos nafténicos favorece la formacion de emulsiones
coloidales, ocasionando problemas en los filtros y deteriorando la calidad del
producto. Cumpliendo las normas establecidas el Jet A-1 debe tener una acidez
final de 0,011 mgKOHY/g, teniendo un promedio de 0,03 mgKOH/g la materia prima
que entra en la planta de endulzamiento por lo que es necesario disminuir la acidez
hasta los valores requeridos. La funcion definida para la reduccion del contenido de

acidos nafténicos los cuales son los portadores de la acidez es la siguiente:
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Acidez Final = [(Creoon, — t * CroOH, ugeeisn)] (Ec. 3.17)

Sustituyendo la ecuacion 3.15 en Croon, ,,..s, SE tiENE qUE:
0,16
Acidez Final = [(CRCOOHO — t%0,99 /1C 362028,{ ,%,;S?,)] (Ec. 3.18)

Donde:

Crcoon,- Concentracion inicial de RCOOH (mol = L1

CROOH, ouerion - CONCENtracion de RCOOH que reacciona con la sosa caustica (mol *
L !+ min™1)

Restricciones:

Acidez Final < 0,011 mgKOH * g;ct_a,

Como los acidos nafténicos son los portadores de la acidez del combustible y segun
la norma establecida la concentracion de estos acidos sera

Crecoon < 1,02 * 107 mol * L1

3.4.2 Azufres totales en el Jet A-1

El contenido de azufres totales no debe exceder los limites especificados en la
normatividad legal (maximo 0,3 % peso de azufre total), ya que este compuesto
afecta las cadmaras de combustion por su alta corrosividad. Ademas, varios
compuestos de azufres (mercaptanos, tioles, carbonilos) tienen un efecto adverso
sobre ciertos elastomeros de la nave. Es por ello que se hace necesario eliminar la
mayor cantidad de compuestos sulfurosos en esta etapa. La funcion definida para
la reduccion de azufres totales es la siguiente:

Az.total. =

S * [Veraccion turbo ((Ch,55 = tCH, S paceisn) T (Cr-sH, — tCR—SHreaccién))](EC' 3.19)
Donde:
Viraccion turbo. VOlUMenN de la fraccién turbo utilizada en el proceso (m?3)

myec—a1. Masa del producto final Jet-Al (kg)

Ch,s,: Concentracion inicial del H2S (kg/m?3)

tCh,s, .eeisn- CONCENtracion del H2S que reacciona con la sosa caustica (g * L1«
min~?)

Cr-su,: Concentracion inicial de RSH (kg/m?3)
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tCr_sy.. .. Concentracion del RSH que reacciona con la sosa caustica (mol *
reaccion
L1« min~?)

0,006
= 34,0 " hCURCR, (g 4L

H3Sreaccion

(Ec. 3.20)
CR-SHyeaceisn = 6138 ¢ /TCRERCRAGH (9 +L7Y) (Ec. 3.21)
Az.total. = m:::jm * [Vfraccién turbo ((Ch,s, — t* 34,1 % e0‘006/TCI91‘§S3C13\)1’33H) + (Cr-sn, —
tx61,38xe  TCRNCH )] (Ec. 3.22)

Restricciones:

Azufrefing < 0,3 ppm

3.4.3 Consumo de sosa

El tratamiento caustico simple es un proceso de extraccion (desulfuracion), donde
compuestos de azufre y fenoles son retirados de la nafta y se quedan en la sosa
caustica, disminuyendo su concentracion, siendo posteriormente necesario su
cambio. Debido a esto es necesario conocer la concentracion éptima de sosa que
permita una correcta desulfuraciébn y que a su vez disminuya la frecuencia de
cambio. Segun Ludwig (1999), los volimenes de los tambores se dimensionan
frecuentemente para proporcionar un tiempo de espera de 30 minutos a 1 hora (ver
tabla 3.8). Para el lavado de nafta el tiempo tipico de residencia es de 15-30 minutos

Tabla 3.8. Criterios de disefio tipicos

Lavado de Lavado de Lavado
propano nafta ViSC0SO0
Tiempo tipico de residencia de 5-10 15-30 20-60
hidrocarburos (minutos)
Circulacion acuosa/relacion de 0,15-0,25 0,20-0,30 0,25-0,45

alimentacién de hidrocarburos

Fuente. (Ludwig, 1999)
Por lo tanto, la funcion objetivo definida para el consumo de sosa caustica es la

siguiente
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Consumo de sosa = 40t[(—Tyaon, ) + (—Tvaon,) + (—Tnaon,)] (Ec. 3.23)

0006 0,16
Cons. = 100t[e"*"/rCi3cye2, +0,99¢ " rcyBicite, + 0,99 rcyzas, chist] (Ec.3.24)

Restricciones:

0,024 mol * L™! < Cyaon < 0,20 mol * L71; 15 min < t < 30 min

3.4.4 Costo total de produccién

Los costos operacionales pueden determinarse con ayuda de las estimaciones de
Peters & Timmerhaus (1991). Segun los datos disponibles en la empresa no fue
necesario estimar todos los componentes y se llegd a una estimacion directa del
capital fijjo invertido de CFI=24493024,8 CUP y del capital total invertido de
CTI=26942325,6 CUP. Para estimar el modelo de los costos totales de produccién
se procede a utilizar la tabla 27 de la propia literatura la cual es mostrada en la tabla
3.9, donde algunos valores pueden ser determinados directamente de los controles
del proceso tecnoldgico y otros estimados.

Siendo el precio de:

Agua: 37,2 CUP/m3 (Lobelles, 2016)

Sosa caustica: 19,1 CUP/kg (CUPET, 2013)

Tabla 3.9. Estimacién de los costos de produccion

Costos Directos

Componentes Composicion Costo (CUP)
Materia prima 20 % del CTP
Mano de obra 10 % del CTP
Supervision 15 % del CTP
Requerimientos 1% del CTP
Mantenimiento y reparacion 20 % del CFI 35269955,02
Suministro Agua 37,2V(H20) 37,2 CUP/m3
NaOH  19,1m(NaOH) 19,1 CUP/kg
Electricidad 10 % del CTP
Gastos de laboratorio 1% del CTP

CD = 0,57 CTP + 35269955,02 + 37,2V(H20) + 19,1m(NaOH)

Cargos Fijos
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Componentes % Costo (CUP)

Depreciacion 10 % del CFI 2449302,43
Impuestos (1 % CFI) 1 % del CFI 244930,24
Seguros (0,4 % CFI) 0,4 % del CFlI 97972,10

CF =2694232,68
Costos Indirectos
Otros costos (5 % CTP) 0,05
Cl=0,05CTP

Segun Peters y Timmerhaus (1991) el costo de fabricacion (Cf) se determina como
sigue:

Cf = Costos Directos (CD) + Cargos Fijos (CF) + Costos Indirectos (CI)

Cf =0,62CTP + 37964187,7 + 37,2 * V(Agua) + 19,1 * m(NaOH) (Ec. 3.25)
Segun Peters y Timmerhaus (1991) el costo total de produccién se determina por la
ecuacion siguiente:

CTP = Costo de fabricacion (Cf) + Gastos Generales (GG) (Ec. 3.26)
Para el célculo de los gastos generales (GG) se tuvo en cuenta solo los gastos
administrativos de los aspectos propuestos por Peters (1991) pues en el caso de
estudio no tienen incidencia los aspectos restantes:

GG = Distribucion y venta (D) + Admén(A) + Investigacion y desarrollo (ID)

GG = 0,04CTP

Sustituyendo las ecuaciones se obtiene el costo anual

CTP(anual) = 109,41 * V(Agua) + 56,18 x m(NaOH) + 111659375,58  (Ec. 3.27)

0,006 0,08
V(Agua) = 11880000 * t [1,0000018e IrCy R +0,99  ITCRA Chgy +
0,16
099 ITCRzreChach] (Ec. 3.28)
0,006 0,08
Myaon = 19008000 * t [1,0000018e /rCy33CaSs, +0,99e  /TCRAI I, +

0,16
099 TCRZo0Chac] (Ec. 3.29)
Por definicion el costo de produccion unitario (CTPu) es el costo de produccién anual

entre el volumen de produccion y el valor de la produccién anual dependera de
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variables que deciden el proceso y su productividad como son: el tiempo de reaccion

y concentracion lo que nos permite obtener una expresion de la forma siguiente:

Costo anual

CTP, =

(Ec. 3.30)

Volumen de produccion

Viyet—a1 396000

Volumen de produccion = = (Ec. 3.31)

Donde V.4, €s el volumen de produccion promedio del combustible de aviacion
Jet-Al

Luego:

CTPy = 328,24 x t * V(Agua) + 2696,47 * t * m(NaOH)t + 281,97t (Ec. 3.32)
3.5 Aplicacion del método de optimizacion y analisis de los resultados

Para la optimizacion del proceso se utilizé el software MATLAB®, el cual contiene
un conjunto de herramientas que permiten optimizar todo tipo de ecuaciones. El
Toolbox de Optimizacién es una coleccion de funciones que amplia la capacidad de
computacion numérica del programa MATLAB®. Este conjunto de funciones logra
minimizar o maximizar funciones no lineales generales. Es decir, al usar la palabra
“optimizacion” en MATLAB® significa la busqueda del minimo o maximo de una
funcion, denominada comunmente “funcion objetivo” en las funciones de
optimizacién que incluye el Toolbox de Optimizacion de MATLAB®. Cada una de
las funciones que contiene el Toolbox resuelve un tipo distinto de optimizacién por
lo que se pueden encontrar funciones para resolver problemas como:

o Minimizacion no lineal sin restricciones.

o Minimizacién no lineal con restricciones, incluyendo situaciones de minimos-
maximos, minimizacién semidefinida, alcanzar determinadas
especificaciones.

o Minimos cuadrados lineales con restricciones.

En la tabla 3.10 se muestra cada una de las funciones disponibles en el toolbox para
la optimizacion.

Tabla 3.10. Funciones de minimizacién en MATLAB®

Tipo Descripcion Funcién
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Minimizacién escalar Encuentra el minimo de  fminbond
una funcion de una
variable
Minimizacion sin Encuentra el minimo de  fminnunc
restricciones una funcion no lineal de  fminsearch
varias variables sin
restricciones
Minimizacién con Encuentra el minimo de  fmincon
restricciones una funcién no lineal de
varias variables sin
restricciones
Problema de maximo y Resuelve un problema fminimax
minimo de maximo y minimo
Minimizacién semi- Encuentra el minimo de  fseminf

infinita

una funcion de varias

variables con
restricciones semi-

infinitas

Fuente. (Mathworks, 2015)

Se utiliza la funcién fmincon pues las funciones objetivos determinadas son
funciones no lineales y el sistema tiene restricciones de igualdad y desigualdad.
Esta funcion utiliza el método numérico cuasi-Newton. Los métodos cuasi-Newton,
o métodos de métrica variable, buscan estimar el camino directo hacia el 6ptimo en
forma similar al método de Newton. Sin embargo, la matriz Hessiana se compone
de las segundas derivadas de la funciéon que varian en cada paso. Los métodos
cuasi-Newton intentan evitar estas dificultades al aproximar la matriz Hessiana con
otra matriz A, solo las primeras derivadas parciales de la funcion. El procedimiento
consiste en comenzar con una aproximacion inicial de H=! y actualizarla y mejorarla
en cada iteracion. Estos métodos se llaman cuasi-Newton pues no usan el hessiano

verdadero, sino mas bien una aproximacion. Asi, se tienen dos aproximaciones
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simultaneas: la aproximacion original de la serie de Taylor y la aproximacion del
hessiano. (Chapra, 2011)

Para obtener los puntos éptimos con la funcion fmincon fue necesario crear tres
ficheros .m, uno para las restricciones no lineales, otro para la funcion objetivo y otro
para el codigo de programacion necesario. El fichero utilizado en las restricciones
se nombro nonlconstr y el de funcidn objetivo objecfun, luego en el fichero utilizado
para la implementacion del codigo de programacion es posible llamar a estos dos
utilizando @.

En la figura 3.3 se muestra el codigo de programacion utilizado para obtener los

puntos éptimos de cada mezcla

nonlconstr.m cbjecfun.m funcionOP.m +
1 — x0 = [0,0]:
2 — lb=[15 ©.024];
H|= ub=[30 0.21:
4 — =[1:
== b=[1:
6 — heg=[1]:
7 — beg=[1-
8

— [(x]=fmincon (Bobjecfun,x0, 8, b, heg,beqg, 1b, ub, Enonlconstr)

Figura 3.3. Codigo implementado en MATLAB® para determinar los puntos 6ptimos
de cada mezcla

En la tabla 3.11 se muestran los resultados obtenidos para cada mezcla donde las
concentraciones son expresadas en mol/L y el tiempo en minutos

Tabla 3.11. Resultados obtenidos en la optimizacion para cada mezcla en estudio

Mezcla c(H2S) c(RSH) c(RCOOH) c(NaOH) tiempo de
inicial inicial inicial inicial residencia

M1 0,0149 6,51E-05 1,18E-14 0,17 15

M2 0,0055 2,58E-05 1,04E-14 0,15 15

M3 0,0104 6,47E-05 1,04E-14 0,1726 15

M4 0,0247 0,00E+00 1,18E-14 0,196 30

M5 0,0211 1,05E-04 1,26E-14 0,19 15,22

M6 0,0293 0,00E+00 1,08E-14 0,2 30

M7 0,0207 0,00E+00 1,09E-14 0,2 30

Los resultados de la evaluacién de los puntos Optimos de la optimizacion en las
ecuaciones de acidez y azufres totales se muestran en las tablas 3.12 y 3.13

respectivamente.
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Tabla 3.12. Resultados de la evaluacion de la acidez final del producto

M C(H25) C(RSH) C(NaOH) tiempo de Contenido de
ezcla A A A . . i
inicial inicial inicial residencia azufre final (ppm)
M1 0,0149 6,51E-05 0,17 15 0,19
M2 0,0055 2,58E-05 0,15 15 0,018
M3 0,0104 6,47E-05 0,1726 15 1,24E-05
M4 0,0247 0,00E+00 0,196 30 0,30
M5 0,0211 1,05E-04 0,19 15,22 0,15
M6 0,0293 0,00E+00 0,2 30 0,304
M7 0,0207 0,00E+00 0,2 30 0,119
Tabla 3.13. Resultados de la evaluacién de los azufres totales
Mezcla C(RC.:QOH) c_(N_aQH) tiempo de residencia Acidez final
inicial inicial
M1 1,18E-14 0,17 15 3,11E-15
M2 1,04E-14 0,15 15 3,83E-15
M3 1,04E-14 0,1726 15 2,65E-15
M4 1,18E-14 0,196 30 8,73E-15
M5 1,26E-14 0,19 15,22 1,88E-15
M6 1,08E-14 0,2 30 8,35E-15
M7 1,09E-14 0,2 30 8,48E-15

Como se puede observar para la concentracion minima de sosa obtenida se

cumplen los pardmetros establecidos como norma de calidad del producto final que

es lo primero que hay que tener en cuenta a la hora de tomar decisiones. A partir

de estas concentraciones de sosa se puede determinar la cantidad de este producto

que se consumira y pronosticar cada cuantas horas se debe cambiar. Los resultados

se muestran en la tabla 3.14.

Tabla 3.14. Consumo de sosa

Mezcla Sosa Consumida Frecuencia de cambio Cambios anuales
(k9) (horas)
M1 7,67 6 2199
M2 3,68 10 1205
M3 7,59 6 2099
M4 17,51 6 2628
M5 13,11 4 3237
M6 19,99 5 2919
M7 17,82 6 2602
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Analizando la tabla anterior se observa que aun disminuyendo la concentracion de
sosa para el tratamiento caustico se mantiene la frecuencia de cambio de esta con
un promedio de 6 horas.

Al evaluar los resultados obtenidos en la optimizacion en la funcion de costo se
puede conocer, aproximadamente, cuanto costara producir un m? de combustible.

Tabla 3.15. Costo total de produccién unitario

Mezcla CTPu (CUP)
M1 299
M2 291
M3 298
M4 303
M5 307
M6 305
M7 302

La tabla 3.15 evidencia que el mayor costo de produccion unitario esta influenciado
por las mezclas que mayor contenido de impurezas presenta (M4, M5, M6, M7)
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Conclusiones

Existe una marcada incertidumbre en el proceso de endulzamiento dado
fundamentalmente por la variedad de crudos que se procesan en la unidad de
destilacion los que constituyen la materia prima fundamental en el proceso de
obtencion de combustible de aviacion Jet A-1.

Con la aplicacion del ACV se pudo comprobar que el consumo de sosa en la etapa
de lavado caustico es el que reporta los mayores perjuicios ambientales en todas
las categorias de impacto ambientales evaluadas siendo el calentamiento global,
las radiaciones ionizantes, toxicidad cancerigena no humana, ecotoxicidad terrestre
y marina las mas significativas.

Se pudo obtener un modelo cinético de las reacciones de neutralizacion que
intervienen en la etapa de lavado caustico generalizado para las mezclas estudiadas
donde para la reaccion de la sosa con H2S la constante cinética expresada por la

., . 0,006/ , .,
ecuacion de Arrhenius es 1,0000018e T y los 6rdenes de reaccion para H2S 'y

sosa son 0,33 y 3,82 respectivamente y para la reaccién de la sosa con RSH la

e . 0,08 , .,
constante cinética igualmente expresada es 0,99¢ /r y los 6rdenes de reaccion

para RSH y sosa son 0,238 y 3,44. De igual forma para la reaccion de sosa con

RCOOH la constante cinética es en funcion de la ecuacion de Arrhenius 0,99e0'16/T
y los 6rdenes de reacciéon de RCOOH y sosa son 0,226 y 1,258 respectivamente.
El porcentaje de desviacion para cada expresion cinética menor a 0,1 % demuestra
la validez de los modelos obtenidos.

Se logra obtener con el uso del software MATLAB® la concentracion éptima de sosa
en cada mezcla estudiada que esta en un rango de 0,15-0,2 mol/L, siendo las
mezclas M4, M5, M6, y M7 las que mayor contenido de estas impurezas presentan
y por lo tanto las que mayor sosa requieren.

Con la disminuciéon de la concentracion de sosa caustica es posible obtener un
producto que cumpla con las especificaciones del mercado y por otro lado le brinda
a la refineria un mayor aprovechamiento de ésta disminuyendo su deposicion al mar
minimizando asi los impactos ambientales ocasionados y los costos totales de

produccion unitario.
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Recomendaciones
1. Utilizar la metodologia propuesta para determinar la concentracion de sosa
Optima para otras mezclas que puedan ser trabajadas en la refineria.
2. Aplicacion por la empresa de los resultados obtenidos para que puedan ser
disminuidos los impactos ambientales provocados por el consumo de sosay

los costos de produccién unitarios.
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Anexos
Anexo 1: Diagrama de flujo del proceso de endulzamiento para obtener combustible

de aviacion Jet Al en la refineria Camilo Cienfuegos S.A.
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Anexo 2. Assay de los crudos utilizados en la refineria

Saharan Blend

SOURCE OF SAMPLE CRUDE DATA ASSAY SUMMARY/TEP DATA
Reference 34/IRAFMO Gravity 44.6 | Yield on Crude Sowt Yovol
Light
Hydrocarbon Gas to Cy 34 4.65
Analysis Light Naphta to 65°C 427 5.26
Heavy Naphta 65 -150
"c 20.67 2252
Fiald SAHARAN BLEND Kerosine 150 - 250°C 24.33 24.55
Methane
Tewt - Gasoil 250 - 375°C 25,54 24,07
Ethane
Sawit - Residue above 375°C 21.79 18.95
Propane
“ewt 0.2
Iscbutane
SKIKDA SKIKDA Yewt 1.13
n-Butane
Terminal Hewt 0.74 Total to 100°C 1592 1917
125°C 22,45 26.25
145°C 2742 3.47
Total G, - C4 2.07 165°C 3267 36.91
185°C 36.9 41.27
210°C 426 47.03
Isopentane
Yawit 1.19 230°C 48.54 52.94
n-Pentanea
Sample Date 2-jul-09 Howt 014 260°C 54.93 58.17
300°C 62,8 66,72
Total 34 340°C 69.94 T3.44
3T5°C 7821 B1.05
400°C 80,03 82.68
500°C B89.83 91.4
580°C 95.77 96.55
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DISTILLATES

| Light Naphta | Heavy Naphta Keroséne Gasoil Residu
TBP cut peint °C Total C-85 65-150 150-250 250 - 375 75+
Crude

Yield on Crude Towt 100.0 4,27 20,67 24,33 25.54 21.79
Yield on Crude Yovol 100.0 5.26 22.52 24.55 24.07 19.0
Density at 15°C  kg/litre 0.8026 0.6509 0.7310 0.7972 0.8508 0.9185
Gravity 44.8 as5.7 61.9 45.8 34.7 22.4
Sulphur ppm BE1 - - 60 1100 2393
Viscosity at =13

37.8°c 2.060 - - 1.40 - -

s0°C 1.190 - - 1.18 417 -

100°C = - - - 1.72 18.02
Pour point " =-42 - - - -6 +18
Cloud Point C - - - - -2 -
Aniline Point G - - - - 78.9 -
Reid Vapor Pressure at 37 8°C Psi 2.3 14.8 24 - - -
Color Saybolt - - +30 - -
Carbon residue “owt - - . . - .
Asphaltenes Fowt - - - - - -
Vanadium ppm wi - - - - - 0.3
Nickel ppm wit - - . . . 0
Iron ppm wt - - - - - -
Sodium pPpm wi - - - - - 0.5
Silicium ppm wt . - - - - -
Copper ppm wt - - - - - -
Lead ppm wi - - - - - -
Aluminium ppm wt - - - - - -
Mercury ppb wt - 1.4 6.9 - - .

88



Aromatics Yeval

Smoke point mim - - - - .
Freezing point C <45 - - =-42 .
Cetane Index measured - - - 55
Cetane Number - - . - .
Octane Index - - =74 - -
Diesel Index - - - - 59
Refractive index at 20°C - 1.3752 1.4075 1.4445 1.473
Flash point (abel) “C - - - 59.0 136
Carbon (C):

Paraffins “avol. . 95.19 6637 43.37 66.58
Maphthenes Yeval. - 3.88 27.84 7.76 20.08
Aromatics “evol. - 0.95 5.39 18.79 13.36
n-Paraffins Yaval. - 5711 30.76 22.63 -
Water Sovol - - - - -
Conductibity pSim E - - 0.00 .
Acidity Index mg KOH/g E - . 0.0445 .
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Merey 16

CRUDE OIL CHARACTERISTICS LIGHT HYDROCARBONS GENERAL INFORMATION

APl GRAVITY ATE0 " F “API 15.9 G.L.C. AMALYSIS
ESPECIFIC GRAVITY IBP- 20- 100 150-
60/60 * F Adim  0.9600 20 100 150 200 THE ANALITYCAL DATA OF THIS SHEET REPRESENTS

k)
KINEMATIC VISCOSITY WO
ATTO®F ¢St 3484 | L 1.00 156 329 375 THE RESULTS OF A DETAILED EVALUATION COMPLETED
KINEMATIC VISCOSITY 0.000 0000 0,000
AT100°F o5t 7918 |Ci1yC2 0004 0 0 1] IN JUNE 2005 AT INTEVEP LABORATORIES
KINEMATIC VISCOSITY 0.013 0002 0.000
AT122°F oSt 3298 | C3 0.085 G 2] 4
KINEMATIC VISCOSITY 0.000 0001 0.000
AT 140°F cSt 1796 | I1SOC4 0.116 0 2] 4
KINEMATIC VISCOSITY M- 0.040 0,004 0,001
AT180°F =211 C4 0,292 & 4 1
KINEMATIC VISCOSITY 0.098 0007 0.002
AT 210 °F oSt 1IS0-C5 0.218 3 2 0

M- 0122 0,007 0.001 ME16158JUM
SULPHUR FWt 271 |ChH 0.20Mm 2 2] 9 CRUDE 1D+ 05

CE CRUDE
WaX CONTENT BEWVL 563 [+ 0.083 MAME: MEREY 16
POUR POINT G -15 LABORATORY: INTEVEP
UOR K
CHARACTERIZATION YEA
FACTOR Adim 11.4 R 2005
H25 EXISTENT ma/Kg <1 DATE OF ASS5AY JUME 2005
REID VAPOUR 100°F,
PRESSURE psi 2.06 COUNTRY: VENEZUELA
FLASH POINT "G 12 STATE: EAST

Ibs1000k
SALT CONTENT Is 21.8
INORGANIC
CHLORIDES ma/Kg 35
TEF YEILDS DISTILLATION
(“C) |IBF| 20 100 150 200 230 300 33 402 461
("C) | 20 | 100 150 200 250 300 343 | 402 461 500 343+ | 402+ | 461+ | 500+
CRUD

FRACTIONS E




UoP K

CHARACTERIZATION
FACTOR Adim 11.4
0.6
YIELD ON CRUDE OIL LTALT 3 | 126 | 262 | 314 | 532 | 718 | 637 | 1110 9.78 747 73.48 | 6247 | 52.71 | 45.24
1.0
¥IELD ON CRUDE OIL % Val 0 | 156 | 3.29 | 3.75 | 603 | 7.88 | 678 | 11.37 | 9.57 7.44 69.72 | 5835 | 48.48 | 41.04
CUMULATIVE ON 0.6 100.0 | 100.0 100.0
CRUDE SaWt 3 189 | 451 | 7.65 | 1297 [ 2015 | 26.52 | 37.62 47.38 54 B5 0 2] 90.33 9
CUMULATIVE OM 1.0 100.0 | 100.0 100.0
CRUDE % Val 0 | 256 | 585 | 9.60 | 15.63 | 23.51 | 30.29 | 41.66 | 51.53 58,497 1 1 890,14 | 1
CUMULATIVE MEAN 0.5
YIELD 9% Val 0 | 178 | 421 | 7.73 | 12,62 | 19.57 | 26.90 | 35.98 | 46.60 55.25
MID BOILING POINT C
EXPECIFIC GRAVITY 0.709 | 0.766 | 0.806 | 0.848 | 0.876 | 0.904 | 0.931 | 0.950 1.013 | 1.022 | 1.033 | 1.049
BO/GD ° F Adim | 0.9600 5 5 3 8 i 2 5 g 0.9646 & 4 6 g
API GRAVITY AT 60 °F “API 159 G789 | 531 | 440 | 352 | 30.0 | 250 | 204 | 17.3 15.2 8.1 6.9 5.4 3.3
D D D D D D D
5307 D86 |D86 | DBG | D86 | D86 | DABG | 1160 | 1160 D 2887 1160 | 1160 | 1160 | 5307
ASTM DISTILLATION,
IBP " C 40.0 [101.9 | 1431 | 213.9 | 259.6 | 310.2 | 360.7 | 397.3 289.1 357.5 | 391.5 | 445.5 | 485.3
* 5% VOL RECOVERED o 48.0 [ 113.9| 1551 | 2209 | 268.3 | 315.7 | 369.8 | 409.1 4232 386.0 | 432.5 | 4935 | 5271
* 0% VOL
RECOVERED "G 6.0 |117.2 | 160.1 | 2240 | 270.1 | 316.9 | 373.9 | 418.5 441 4 397.3 | 452.0| 513.5| 5516
* 20% VoL
RECOVERED "o 64.0 [ 1206 | 1655 | 2255 | 272.2 | M17.7 | 378.0 | 427.2 4587 4275 | 4915 5932
* 30% VOL
RECOVERED " C 71.0 | 1236 | 170.9 | 227.1 | 273.6 | 318.1 | 378.0 | 430.4 4703 466.0
* 40% VOL
RECOVERED "o TT.0 | 1267 | 1744 | 2202 | 2753 | 3185 | 3784 | 426.3 4796 510.0
* 50% VOL
RECOVERED " B1.0 | 129.8 | 178.8 | 231.1 | 277.2 | 319.4 | 384.0 | 435.6 4881
* B0% VOL
RECOVERED " B6.0 | 1329|1826 | 2334 | 273.4 | 321.3 | 390.3 | 4452 496.3
* TO% WOL
RECOVERED "o 92.0 | 136.5 | 186.0 | 235.9 | 282.0 | 323.7 | 396.9 | 451 4 504.7
* 80% VOL
RECOVERED " C 96.0 | 140.7 | 191.6 | 239.4 | 285.1 | 325.9 | 406.5 | 459.3 514.9
* Q0% VoL
RECOVERED "o 101.0 | 1472 | 1993 | 244 6 | 289.9 | 3306 | 415.7 | 470.3 531.0
* 95% VOL
RECOVERED o




EMD POINT " 118.0 | 163.6 | 218.2 | 2536 | 298.0 | 339.3 | 4268  477.7 601.9 524.0 | 526.5 | 514.5 | 604.2
KINEMATIC VISCOSITY
AT TO°F cSt 3494
KINEMATIC VISCOSITY
AT 100°F ¢St 791.9 1.06 | 210 | 4.22 | 9.97
KINEMATIC VISCOSITY
AT 122°F cSt 329.8 091 | 1.68 23.99  106.6 427.5
KINEMATIC VISCOSITY
AT 140°F St 179.6 081 | 144 | 258 | 511 | 15.93 | 58.80 2051
KINEMATIC VISCOSITY 1175 | #HER
AT 1B0°F ¢St 0.00 1780 0 # MIA
KINEMATIC VISCOSITY 3398 | HEHE
AT 210°F cSt 0.00 056 | 089 | 140 | 234 | 505 1226 28.60 5747 | 2912 2 #
KINEMATIC VISCOSITY
AT 275°F oSt 898.33 | 3029 1761 | 4304
ABSOLUTE VISCOSITY
AT BD*C Foise 12 150 | 5951
MERCAPTAMOS (AS 5) ma'Kag 46.47 258 (1991 | 3567 | 9042 (1759|2546
0.005
SULPHUR %o Wi 271 4 0.015 | 0,112 | 0.421 | 110 | 1.83 | 2.31 | 2.27 2.43 3.01 | 348 | 379 | 3.85
CORROSION COPFPER
STRIP 50°Ci3h 1a 3b 3b+ 3a
POUR POINT > -15 <50 | =50 | -36 -24 9 15 33 36 57 69 a0
CLOUD POINT v <50 | =50 | -1 -6 18
FLASH POINT L 12 3z B2 117 160 180 223 250 239 303 330 339
REID YAPOUR
PRESSURE psi 2.06 909 [ 280 | 1.3
INORGANIC CHORIDES mafkg as
ORGANIC CHORIDES mafkg <12 | =12 <12 <12
TOTAL CHORIDES ma‘kag
TOTAL ACID NUMBER moKOHg | 1.22 00ve| 018 | 064 | 1.08 | 1.50 | 2.02 2.14 143 [ 1.24 | 098 | 071
ASPHALTENES %% Wi 8.2 11.8 | 13,7 [ 167 | 182
ROM, CLEAR Octane 70 59 50
MOM, CLEAR Octane 69 58 50
ROM + 3cc Octane
MOMN + 3cc Octane
ROM, CLEAR (from PNA) | Octane
MOM, CLEAR (from
PMA) Oclane
ARDMATICS (HPLC) HoWWt 23.41 | 33.91 | 44,28 | 52.51 | 54.60 58.50
SATURATES (HPLC) Yot T6.56 | 65.77 | 54.82 | 44.67 | 38.64 31.01
RESINS (HPLC) %o wit 004 | 033 | 0891 | 282 | 576 10.49




AROMATICS - FIA Savol 173 | 174 | 189 | 31.1
SATURATES - FIA % vol 827 | 8256 | B1.1 | 689
OLEFINS - F1A % vol

FPARAFINS - PNA % wi 26.07 (1473 12.08
PARAFINS - PNA 9, wol 2852 | 16.04 | 13.28
P35 SEV 900 | 0.36 | 0.07
P3-5 Sval 1045 | 046 | 0.08
(=1 LTANT 912 | 0.43 | 0.04
P& Shval 974 | 0.50 | 0.04
BT A 7.52 1.96 017
P7 %val 774 | 219 | 0.20
P8 AN 0.27 | 6.89 | 0.66
[=F:] Shval 027 | 747 | 0.75
P9+ AT 000 [ 509 | 1115
Pa+ Sval 0.00 | 542 | 1219
ISO-PARAFINS - PNA % wi 31.79 | 20.21 | 22.51
ISO-PARAFINS - PNA %, wol 33.68 | 31.21 | 24.50
I-P3-5 %, wi 512 | 0.22 | 0.05
1-P3-5 % wol 581 | 0.28 | 0.07
I-P& % wit 1257 | 048 | 0.05
I-P& %, wol 1345 | 056 | 0.06
-P7 % wit 16.13| 163 | 0.13
-P7 %%, wol 14.18| 1.82 | 015
-P& % wi 261 | 10.81| 0.90
-P& 9%, wol 242 | 11.74| 1.03
I-Pa+ %, wit 0.00 | 16.07 | 21.39
I-Pa+ % wol 0.00 | 16.81 | 23.19
NAPHTEMNES - PMNA LTANT 31.72 | 33.32 | 20.14
NAPHTEMES - PMNA %% vol 29,38 | 32.69 | 19.71
M5 LTANT 1.24 | 0.06 | 0.01
M5 % vol 1.17 | 0.06 | 0.01
MNE LA 11.75| 1.40 | 012
MG % vol 1086 | 1.40 | 012
N7 LA 16.13 | 6.28 | 0.71
N7 % vol 1493 | 6.28 | 0.75
ME LA 261 | 1014 1.33
M8 % vol 242 | 1007 | 1.39
ME+ LA 0.00 | 15.44 | 17.97
Mo+ % vol 0.00 | 14.88 | 17.44
AROMATICS - PNA, S wit 1040 | 2243 | 3617
AROMATICS - PNA % wvol 841 | 19.77 | 33.05




AB YWt 4.48 0.63

MG Yo wol 3.59 0.54

AT weWt 5.74 510 .65

AT Yo wol 4. .87 4.50 0.6

AL et 0.19 [ 11.59 | 3.14

AR Yawol 015 [ 1022 | 291

AAD+ YWt .00 512 7.29

ADIAD+ Sawol 0.00 4.51 6.73

A0+ weWt 25.04

A0+ awol 22.76

OLEFIMNS-PHNA Yo wit

OLEFIMNS-PMA Yo wol

04 Fo wit

Q4 Yo vl

05 o wi

o5 Yo wol

Mo+ A WL 4213 | 55.76 | 56.32

N o+ 8 Yo vol 3779 | 5246 | 52.76

SMOKE POIMNT mm 235 20.5 15.5

FREEZING POINT - =75 | -53.0 | -24,0

CALCULATED

LUMINCOMETER Audinm S52.9 45.5 31.8

MNAPHTALENES Yo Peso 0.38 2.57 5.99

REFRACTIVE INDEX AT 1.4486 | 1.464 | 1.481 | 1.498

20°C Audirm o o] 0] 0

REFRACTIVE INDEX AT 1,515 | 1,509

B67°C Audinm 5 a] 1.5175

CARBOMN YWt

HYDROGEMN oWt

C/H RATIO Audinn 5.73 8.16 5.32 6.67 6.97 72T T.44 7.58 7.80

TOTAL NMITROGEMN ma/kg 3657 55 252 994 1769 2608 S582 | 8193 | 6975 | 7134

BROMINE NUMEBER Audinn

BASIC NITROGEM mg/Kg 183 443 5589.5 816.3 1446

SAYBOLT COLOR Audinm 30 +30 +19 +16 +8

ASTM COLOR Audinm L1.0 L1.5 L3.0 LG.5

COLOR STABILITY Audirm

(before/after) (48h) -5 +1 =14

ANILINE POINT " C 49.65 | 57.50 | 58.25 | 58.80 | 62.50 | 66.75 69.55

CETAME MNUMBER Audim 34 .4 374 41.8 43,80 | 48.70

CALCULATED CETAMNE

INDEX (ASTM) Audinm
MICRO CARBOM
RESIDUE BEWL 11.3 =0,1 =0, 0.1 0.a5 15.3 18.1 228 26.2

0.071

ASH VWL 0.052 0.008 o] 0.09 | 0.111 | 0122
WANADILIM malkg 262 =050 | =0.50 =0, 50 344 412 474 568
MICKEL ma/kKg (5153 =0,50 | =050 =0,50 84 99 115 136
SODIuM malkg 5.83 9.4 11 14.0 16.0
IROM ma/kKg 5.46 10.6 11.5 | 14.00 | 18.2
ALLIMIMNILIR malkg =5
PEMNETRATIOM AT 25 °
C, 100 g, 53 110 mm 277 104 15 i
SOFTENING POINT t o A 427 [a]s] 74.5




Ural

Property Unit wcC GAS NAP1 NAP2 KERO | LDIST | HDIST | LVGO | ARES | HVGO | VRES
Initial Boiling Pt deg C - -3999 15 85 175 250 300 360 360 450 565
End Boiling Pt deg C - 15 85 175 250 300 380 450 9999 565 9999
Cut Yield {(Vol%) LW% 100 | 1.9201 | 6.68687 | 13.695 | 12.397 | 9.0066 @ 10.749 | 14.613 | 45560 | 13.862 | 17.084
43 a7 7h 99 45 9 15 78 65 98
Cut Yield (Wgt%) WT% 100 | 1.2423 | 51197 | 11.938 | 11.611 | B.BO17 | 10853 | 15372 | 50432 | 15.064 | 19996
61 T4 57 99 38 1 05 47 19 23
AP Gravity APl 30,92 | 120,86 81.184 | 55814 | 42.834 | 35583 | 30.229 | 23.721 | 16.009 | 18,758 | 8.0099
24 42 a6 55 48 G4 2 a7 69 a8
Specific Gravity - 0.8711 | 0.5607 | 0.6653 | 0.Y554 | 0.8116 | 0.8468 | 0.8749 | 0.9116 | 0.9592 | 0.9417 | 1.0142
(@60F) a8 01 05 12 58 82 17 02 =] 09 64
Density @15 deg C KGIL 08707 | 05607 | 06651 | 07551 | 08112 | 0.8464 | 0.8744 | 0.9110 | 09586 | 0.9411 | 1.0136
27 35 &1 65 63 38 41 86 a1 59 35
K-Factor - 12125 | 13905 | 12.636 | 11.869 | 11.737 | 11.702 | 11677 | 11.634 | 11.768 | 11.759 | 11.750
04 a6 28 27 28 36 13 03 79 28
Molecular Weight - 265.55 | 83.090 | 108.16 | 142.63 | 19349 | 24119 | 29019 | 361.33 | 521.62 | 488.36 | BHB.38
63 52 G6 a2 8 35 48 99 5 05 7
Hydrogen WT% - 18.105 | 16.049 | 14497 | 13.698 | 13223 | 12847 | 12349 | 11.756 | 12036 | 11.080
3 34 98 4 76 51 a5 94 68 k)
Sulfur WT% 1.42 | 0.0022 | 0.0104 | 0.0406 | 0.2263 | 0.6812 | 1.2145 | 1.6647 | 2.3441 | 2.0672 | 3.0751
a6 56 12 55 G4 55 79 9z 0a 55
Mercaptan Sulfur ppm 60446 | 6.3135 | 58915 | 94.016 | 11017 | 11255 | 111.09 | 94,724 | 44594 | 50915 | 1.2954
25 2 44 1=kl 25 14 ay 62 51 13 36
Mitragen ppm 2051.0 0 0 0.0415 | 2.0%46 | 21.762 | 17316 | 97580 | 4026.9 | 2457.8 | 7554.5
08 93 av 13 59 58 =] 96 a5
Basic MNitrogen ppm 528.69 0 0 0| 1.6821 | 12.069 | 87.957 | 30545 | 10276 | 668.44 | 1853.4
23 3 08 41 67 67 69 83
Research Octane - - 97.402 | 66.212 | 47.052 | 10.501 | — - - - - -
clear 54 <) 65 13
Motor Octane clear - - 91.064 | 64975 | 46.133 | 10.987 | - -- -~ - - -
8 06 93 25
Flash Point (API) deg C - - - 34917 | 65.227 | 10511 | 127.90 | 14918 | 15538 | 166.01 | 171.50
35 55 52 06 T2 83 19 39




Reid Vapor Pressure kPa 47.867 | 70048 | T77.724 | 6.9255 | 0.2098 | 0.1378 | -- - -- -- --
55 76 94 86 48 a5
Paraffins (Total) Vol Lv9% -- 99.992 | 84.653 | 58.649 | 75.811 | 71.133 | 65810 | 58995 | 54.862 | 56.593 | --
79 7 13 a7 87 33 89 24 03
iso-Paraffins Vol LWV - 26.807 | 39.061 | 34.026 | 31.185 | - - -- - - -
57 a4 28 29
n-Paraffins Vol LV% -- 73.185 45591 | 24622 | 44616 | - -- - - - -
23 886 84 67
Maphthenes Vol LV9% - 0.0072 | 14.471 | 32.182 | 19.227 | 19.180 | 19468 | 19.350 | 16.252 | 16.528 | --
98 a2 84 52 18 33 45 48
Aromatics Vol LWV 9% -- 0 08743 | 9.1679 | 49601 | 9.6856  14.721 | 21.653 | 28B.885 | 26.878 | --
15 48 93 15 49 k] 31 49
M+ 28 LV% -- 0.0072 | 16.220 | 50.518 | 29148 | 38551 | 48911 | 62.657 | 74023 | 70.285 | --
62 82 22 74 16 89 o7 45
Freeze Point deg C - - - - - - 49787 | 2B.795 | - - -
11590 | 95484 | 73.928 | 47121 | 22252 42 48
3 2 5 4 3
Cloud Point deg C -- - - - - - -| 25462 | 43.444 | 44541 | 56.006
118.45 | 98.038 | 76.279 | 46.273 | 23.903 | 0.7106 14 43 74 45
8 3 2 5 1 4
Pour Point deg C -3 - - - - -| 19170 | 24588 | 30.825 | 43291 | 54726
119.74 | 99.323 | 77.549 | 54.143 | 24432 68 34 49 8 21
2 2 5 7 7
Maphthalenes WT% - 0 0| 0.0086 | 1.4161 | 6.1830 | -- - - - -
87 35 41
Smoke Point (ASTM) mm - -- - 34230 | 21.415 | 15371 | 11.622 | 7.5043 | 0.5213 | 52032 | 0.2063
09 88 88 27 88 19 63 82
Aniline Paint deg C -- - 45779 | 51.740 | 60.947 | 67415 | 72286 | 77.567 | 89.706 | 88.771 | 100.08
656 94 9 32 67 68 69 26 o7
Meut or TAN No. mgkOH 0.05 6.4E- | 0.0015 | 0.0100 | 0.0240 | 0.0357 | 0.0480 | 0.0635 | 0.0588 | 0.0722 | 0.0451
/g 05 25 6 13 a5 11 55 58 L 59
Cetane Index - - 0.0265 10.266 | 33.711 45917 | 50646 | 52548 | 47592 | 23.344 | 26.058 | 04031
06 57 56 08 17 83 52 86 93 75
Cetane Index (D4737) | - - 137.14 | 51.228 | 35.382 | 44226 | 50.907 | 54.901 | 56.078 | - -- -
02 47 09 18 69 5 06
Cetane Index (D4737- | - -- 82.292 | 60.220 | 44.944 | 46.039 | 49871 | 53.869 | 59.803 | - - -
B) 88 76 32 47 62 23 32




Refractive Index @ - 1.3238 | 1.3751 | 14224 | 14447 | 14562 | 146091 | 14853 | 15239 | 1.5004 | 1.5759
20deg C g1 02 68 28 9 62 9 07 22 07
Refractive Index @ - - 12989 | 1.3511 | 1.3995 | 14231 | 1.4358 | 1.4496 | 1.4667 | 1.4098 | 14827 | 1.5420
70deg C 52 2 2 19 1 93 59 59 39 61
Viscosity @ 68 F (20 | cSt 16.502 | 0.3293 | 04717 | 0.8116 | 1.7318 | 34794 | 74609 | 27.132 | 8194.5 | 264.06 | 1.5E+2
C) 99 47 65 73 12 83 67 75 44 af 0
Viscosity @104 F (40 | ¢St 8.2304 | 0.3171| 04101 | 0.6880 | 14236 | 31029 | 7.0757 | 25538 | 42793 | 24145 | 58477,
C) 8 19 05 85 36 05 g2 38 14 59 01
Viscosity @122 F (50 | cSt 6.2079 | 0.3167 | 0.3971 | 0.6597 | 1.3457 | 27243 | 56706 | 18.533 | 353.36 | 146.19 | 104782
C) 19 82 98 17 18 08 17 01 68 25 A
Viscosity @212 F (100 | cSt 22798 | 03162 | 03168 | 0.3866 | 0.6843 | 1.1610 | 19772 | 4.7239 | 41.691 | 18.838 | 2989.0
C) 33 28 69 14 34 42 82 87 a7 73 14
Viscosity @275 F (135 | c&t 14435 | 0.3161 | 03160 | 0.3331 | 0.5308 | 0.8588 | 1.3001 | 2.3148 | 13465 | 7.0242 | 351.70
C) 16 64 64 75 31 9 16 23 92 52 21
MCRT carbon number | WT% | 4.0336 0 0 0 0 0 0| 0.0087 | 7.9948 | 0.8751 | 19.487

09 07 96 53 93
Vanadium ppm 42,573 i 0 0 0 0 0 0| 84514 | 04034 | 212.84

01 43 23 98
Nickel ppm 13.385 0 0 0 0 0 0 0] 26.584 | 0.0531| 67.008

29 42 14 52
Vanadium + Nickel ppm 995.958 0 0 0 0 0 0 0] 111.09 | 0.4565 | 279.85
Total 3 &8 67 83
Wax WT% | 4.2440 0 0 0 0 0 83529 | 10.873 | 8.3882 | 9.3636 | 5.7426

62 o6 87 66 23 [l
Asphaltenes WT% | 1.7598 0 0 0 0 0 0 0] 34852 | 0.0129 | 8.7804

94 75 44 37
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Anexo 3. Especificaciones de la calidad del combustible de aviacion Jet A-1

Uvion
CubaPetroleo
Gestion de la Calidad
Codigo Version Paginas
OC-GC/C 0614 | 02 | 40 de 81
PRODUCTO: CODIGO:
TURBO COMBUSTIBLE JET A-1 2256010018
EMPRESAS PRODUCTORAS: PRODUCTO IMPORTADO S:
“REFINERIA "NICO LOPEZ" IACC, MINFAR
“REFINERIA "HERMANOS DIAZ*
“REFINERIA "CAMILO CIENFUEGOS”
LIQUIDO CLARO Y TRANSPARENTE, OBTENIDO DE LA DESTILACION ATMOSFERICA DEL
DESCRIPCION DEL PRODUCTO: | PETROLEO CRUDO, REFINADO CON HIDROXIDO DE SODIO O MEDIANTE HIDROFINACION
Y FILTRADO POR ARCILLAS. -~
ESPECIFICACIONES DE PRODUCCION (VER NOTAS 22, 23,24)
(SEGUN DEFSTAN91-91 ISSUE7,ENMIENDA2-DIC2012 Y JOINT FUELLING SYSTEM CHECK LIST FOR JET A-1 ISSUE27-FEB2013)
VALOR
INDICES DE CALIDAD Um METODO DE ENSAYO (24) ESPECIFICADO
"APARIENCIA
1- APARIENCIA VISUAL - VISUAL Claro y Brillante (1)
2- COLOR - NC ASTM D156, D6045 Reportar (2)
3- CONTAMINACION POR PARTICULAS mg/L ASTM D 5452 1.0max. (3)
4- CONTEO ACUMULATIVO DE PARTICULAS Conteo por IP564, 1P 565 6 IP577 Conteo x | Cédigo x
canales Canales |1SO (4!
24 pmic) individuales Reportar | Reportar
26 pmic) vclosgoo Reportar | Reportar
214 ym(c) Reportar | Reportar
221 pmic) Reportar | Reportar
225 pmic) Reportar | Reportar
230 pmi(c) Reportar | Reportar
COMPOSICION (5) KO/
5- ACIDEZ TOTAL '“26 i 9 NC ASTM D 3242 0.011 mix
6 AROMATICOS O %:, NC ASTM D 1319 22.5 mix
AROMATICOS TOTALES % W‘,’n ASTM D 6379(6) 24.0 max.
7- AZUFRE MERCAPTANO = NC ASTM-D 3227 (7) 0.0026 max
O PRUEBA DOCTOR 3 ko NC ASTM D 4952 Negativa
8- AZUFRE TOTAL NC ASTM D1266, 4294, 0.30 max
% viv D2622, D5453.
9- COMPONENTES NO HIDROPROCESADOS % viv Reportar (8)
10-COMPONENTES LIGERAMENTE Reportar (8)
HIDROPROCESADOS % viv
11-COMPONENTES SEVERAMENTE Reportar (8)
HIDROPROCESADOS % viv
12-COMPONENTES SINTETICOS Reportar (9)
VOLATILIDAD
13-DESTILACION:  INICIAL oC NCASTM D 86(10) Reportar
10 9% RECUP. A oC 205.0 max
50 9% RECUP. A of Reportar
90 % RECUP. A oC Reportar
FINAL of 245.0 max
RESIDUO % viv 1.5 max
PERDIDA % v/ 1.5 max
14-TEMPERATURA DE INFLAMACION ,‘é" NC ASTM D56, IP 170 435 min(11)
15-DENSIDAD A 15=C kq/m' NC ASTM D D4052, 1298 7754 - 8396




Anexo 4. Ventana del PetroSim para introducir los Assay de cada crudo

Ekeﬁnery Assay Report Manager - -
Templates Report Name:

- Reporte

- Lagomar
Mereyl6
Mesa30

- Mezda a planta

- SAHARA

- Santa Barbara

- URAL 2018

| |Cut Name

‘lnitial Cut Point [

Final Cut Point [(]

|Assay Source

Assay

‘lnitial cut point []

Final cut point [C]

\Watson characterisation factor
Percent weight yield [wt %]

Percent volume yield [vol %]
Density_15.5556 C [kg/m3]

API Gravity (Dry)

Distillation TBP_0 vol % [(]
Distillation TBP_10 vol % [C]
Distillation TBP_20 vol % [(]
Distillation TBP_30 vol % []
Distillation TBP_50 vol % []
Distillation TBP_90 vol % [C]
Distillation TBP_100 vol % [C]
Distillation ASTM D86_0 vol % [C]
Distillation ASTM D86_5 vol % []
Distillation ASTM D86_10 vol % [C]
Distillation ASTM D86_20 vol % [C]
Distillation ASTM D86_30 vol % [C]
Distillation ASTM D86_40 vol % [C]
Distillation ASTM DB6_50 vol % [C]
Distillation ASTM D86_60 vol % []
Distillation ASTM D86_70 vol % [C]
Distillation ASTM D86_80 vol % [C]
Distillation ASTM DB6_90 vol % []
Distillation ASTM D86_95 vol % [C]
Distillation ASTM D86_100 vol % [C]
Distillation ASTM D1160_0 vol % [C]
Distillation ASTM D1160_5 vol % [C]
Distillation ASTM D1160_10 vol % [C]
Distillation ASTM D1160_20 vol % [C]
Distillation ASTM D1160_30 vol % [C]
Distillation ASTM D1160_40 vol % [C]
Distillation ASTM D1160_50 vol % [C]
Distillation ASTM D1160_60 vol % [C]
Distillation ASTM D1160_70 vol % [C]
Distillation ASTM D1160_80 vol % [C]
Distillation ASTM D1160_90 vol % [C]
Distillation ASTM D1160_95 vol % [C]
Distillation ASTM D1160_100 vol % [C]
|Viscosity (Kinematic)_37.78 C [¢St]
Viscosity (Kinematic)_50 C [cSt]
Viscosity (Kinematic)_60 C [¢St]
Viscosity (Kinematic)_100 C [cSt]
Viscosity (Kinematic)_150 C [cSt]

CRUDO
CRUDO
-2526
8500
Stream ~
Mezclaa Planta ~
-252.595
850.000
11.8065
100.000
100.000
836.856
37.2450
407226
72,6615
124347
172455
290427
620,064
854.004
9.28163
623642
92.2899
137.451
181.239
233628
285.890
335399
397.505
470912
569.274
630.090
680.208
-38.2056
38.84%
75.0825
125.589
172577
230330
290427
345938
416.083
498.513
620,064
714,657
854.004
5.00282
3.85309
3.19078
1.76778
1.05944

LPG
-42,00
4.000
Stream ~
Mezcla a Planta ~
42,0000
400000
136438
170509
246869
578.004
112816
-14.6225
-12.2727
-10.4851
-8.88756
477516
188110
27.8780
-4.52085
-3.90458
-3.37465
-247719
-1.63866
0621553
0.780396
267307
6.66435
113304
16.2181
19.7026
233364
-12.1399
-11.6662
-11.0291
064126
-8.20316
6.58120
477516
-1.51641
5.20007
12.3308
188110
23329
27.8780
0.209973
0.210000
0.209973
0.210000

LN

4.000
70.00
Stream ~
Mezcla a Planta ~
4.00000
70.0000
127316
5.22203
6.71695
650,606
85,5521
23.2846
284875
32,5603
35,5031
373897
63.3867
69.9068
35,6997
37.0529
38.2377
40.2512
418355
42,5991
42,9453
46.2758
506132
553256
60.0240
62.43%
64.9219
27.5377
28.5114
29.9973
33.2426
35.8086
36,9146
37.3897
429791
49.9573
56,8692
63.3867
66,6312
69.9068
0.277306
0.275664
0.274243
0.269413
0.264075

MN
MN
70.00
1200
Stream ~
Mezcla a Planta ~
70.0000
120.000
121861
818144
9.55124
716.838
65.4976
70,0826
77.2561
836875
893171
98.8259
115.550
119.725
89.0343
90.8904
92,5336
95.4074
97.9482
100436
102,340
105.203
107.683
110.295
113.249
114911
116729
776828
79.0654
81.0747
86,0091
90.9839
953307
98.8259
103.058
107.217
111,390
115,550
117.634
119.725
0.554585
0.538472
0.526293
0483879
0.442250

HN
HN
1200
1800
Stream ~
Mezcla a Planta ~
120.000
180.000
121491
10.8908
121288
751.437
56.4270
120212
126391
132389
138170
149,548
173161
179.455
137.359
138927
140374
143.050
145,640
148,521
151,666
155016
158.524
162493
166.981
169322
171.690
127.593
128.786
130,513
135.044
140.190
145,205
149,548
155310
160.956
166.865
173.161
176324
179.455
0.816894
0.697945
0619902
0.414616
0.284753

LK
180.0
2700

Stream ~
Mezcla a Planta ~
180.000
270.000
118912
148891
153568
811.367
42,5461
180.233
189.942
199.143
208.122
225.680
261903
269.969
200935
203360
205672
210.085
214.566
219.560
224717
230477
237.206
243614
249.705
252767
255934
191822
193714
196,422
203350
211.297
219198
225,680
234709
244,661
253.692
261903
265908
269.969
168353
139219
1.21062
0.763161
0493219

HK
HK
2700
3000
Stream ~
Mezclaa Planta ~
270.000
300.000
119750
432390
432733
836.261
37.3651
270.000
272915
275831
278.746
284,683
296,892
300.000
272601
273309
274023
275481
277.013
278.701
280,505
282405
284372
286.292
288438
289,664
291.028
273.547
274107
274925
277133
279.760
282425
284,683
287,666
290677
293.784
296,892
293.446
300.000
3.45383
274285
232095
136681
0850830

GO
GO
300.0
3750
Stream ~
Mezcla a Planta ~
300.000
375.000
11,9293
13.1705
12,7592
863.831
31.9755
300.062
306.750
313.298
319628
332.366
365929
378.185
309.192
310.880
312455
315414
318304
321644
325,513
330.217
335615
341326
343,049
352924
358.126
308.286
309.580
311447
316.376
322,006
327714
332866
340.561
348765
356.956
365929
372,024
378.185
766364
5.51886
436772
213822
1.18180

AR
AR
3750
8500
Stream ~
Mezcla a Planta ~
375.000
850.000
11.7877
40,8434
357347
956.495
16,1383
371.387
400.505
425,980
454.223
519.895
754.025
854.004
371,689
379.899
387.273
405.114
428.036
454.089
485,632
525.181
569.140
622,935
696.099
745.025
760.166
394.054
401121
408.870
429305
457.904
489.402
519.895
562,602
609.416
667.488
754.025
825.309
854.004
3618.26
1236.68
584.969
671323
13.7082

o

|

LLVGO
LLVGO
3750
3900
Stream ~
Mezcla a Planta ~
375.000
390.000
119529
2.22682
210764
884.178
28.2137
375.000
376.583
378.166
379.748
382,691
388.538
390.000
367.157
367.542
367.929
368.721
369.553
370.400
371.284
372219
373.170
374.038
375.020
375.592
376.238
376,844
377.146
377.593
378.801
380.234
381.570
382,691
384.153
385615
387.076
388.538
389.269
390.000
18.4768
12,0245
8.88288
3.58828
174314

vGo
VGO
3900
4500
Stream ~
Mezclaa Planta ~
390.000
450.000
119399
8.74443
8.11881
901342
251723
390,047
395.828
401,642
407.504
419.0%
443.487
450,076
388.904
390.357
391724
394318
396.936
399.948

403096

406.406
410.067
414.270
419.000
421467
423.956
397.263
398.377
399.994
404.355
409.576
414310
419,09
424782
430,667
436,893
443.487
446,799
450,076
41,9286
247441
17.1009
5.74550

245853 _




Anexo 5. Ventana para introducir las proporciones de la mezcla de crudos

= Feeder-100 =@ % |
Source LigVol Fractions Comp Spec _I;r opmdion s
Spedification Leona 22 PROTI Oil Manager 0.0000 Source € Male Fractfons
« Composition Merey 16 0il Manager 0.0000 Source 9 Mass Fractu?ns
Bxtended Mesa 30 Oil Manager 0.4371 Source | | @ Liavol Fractions

lagotrecomedio Qil Manager 0.0000 Source F:) Mole Flows
DCO Petropiar 0il Manager 0.0000 Source | | ' Mass Flows
Sahara 2009 0il Manager 0.4371 Source | | [ LigVol Flows
Bacuranao-300 0il Manager 0.0000 Source | | () Use All
CNC Qil Manager 0.0000 Source
ES SIDER Oil Manager 0.0000 Source
Sarir Mesla Export Blend Oil Manager 0.0000 Source
URALS 2018 Oil Manager 0.1258 Source
URAL 2017 Qil Manager 0.0000 Source
RECON Oil Manager 0.0000 Source
Bonny L Qil Manager 0.0000 Source
Santa Barbara 2004 Qil Manager 0.0000 Source
Lagomar Qil Manager 0.0000 Source

|Connections Assay Sources [ Product Stream | Plots |

G ionored




