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NOMENCLATURA

a: Superficie-volumen de radio (m*/m?).

A"™: Factor pre exponencial para la reaccion heterogénea (m*/s m®) catalizador.
C: Concentracién molar (mol/ m®).

C,: Capacidad calorifica (J/kg K).

C,w: Capacidad calorifica de la chaqueta del reactor (J/kg K).
d,: Diametro de la particula empacada (mm).
<d>per0:Diametro de poro de catalizador (m).

<r>por0:Radio del poro de catalizador (m).

d,: Didametro chaqueta de reactor (m).

Dag: Coeficiente de difusion metano-aire molecular (mzls).
Des: Coeficiente de difusion efectiva axialmente (mzls).

Dy: Didmetro hidraulico (m).

Dy: Coeficiente de difusién de Knudsen (m2/s).

Dg: Diametro interno del reactor (m.

Ele: Energia de activacion para reaccion heterogénea.

fcg: Fraccion de catalizador empacado en el reactor.

fe: Fraccion de catalizador en el lecho empacado.

h: Coeficiente transferencia de masa gas-sélido (W/m2 K).

k: Conductividad térmica (W/m K).

Kg: Coeficiente global de transferencia de masa gas —so6lido (m/s).
Lc: Espesor de revestimiento delgado eficaz(m).

kw: Conductividad térmica de la chaqueta del reactor (W/m K).
ks: Constante cinética por superficie de catalizador (m3/s m2).
kyc: Constante cinética por volumen de catalizador (m3/s m3).
kes: Dispersion térmica efectiva axial (W/m K).

Lr: Longitud de reactor (m).

M: Peso molecular metano (kg/mol).

Nm: Nimero de canales o paneles por superficie (cpsi).

Po: Presion de alimentacion (Pa).

Qc: Flujo de gas (m?/s).

yA?e:VeIocidad de reaccion heterogénea por superficie de catalizador (mol/m?® s).



yA%:Velocidad de reaccion heterogénea por volumen de gas (mol/m3 S).
R: Constante de gas ideal (J/mol K).

To: Temperatura de alimentacion (K).

t: Tiempo (variable independiente) (s).

u: Velocidad superficial (m/s).

v: Velocidad lineal (m/s).

ye: Fraccion molar de metano en fase gaseosa.

z: Longitud axial a lo largo del reactor (m).

Toren: Temperatura de precalentamiento (K).
Simbolos griegos

AHpg: Calor de combustion (J/mol).
e: Fraccién nula de empaque.
£poro-Fraccion nula de poro.
¢:Mddulo de Thiele.

n:Efectividad interna.
w:Viscosidad (kg/m s).
p:Densidad (kg/m®).

Tporo: 1OrtUosIdad.

pw: Densidad de la chaqueta del reactor (kg/ms).
Subindices y superindices

0: Condiciones de entrada al reactor.
A: Reaccion compuesta (metano).

C: Catalizador.

G: Fase gaseosa.

he: Reaccidn heterogénea.

ho: Reaccion homogénea.

i: Condicién inicial.

S: Fase sélida.

W: Chagueta de reactor.



RESUMEN

En el presente trabajo de investigacion, se realizé el disefio conceptual de un
reactor catalitico para depuracion de vapores de crudo y nafta generados en el
terminal Bard, de Oiltanking. En primer lugar, se selecciond la reaccion catalizada
para combustion de metano acondiciones atmosféricas, sugiriendo una cinética
elemental, a partir de quimisorcion en la particula. De esta manera, se delimit6 el
modelo matematico para un reactor catalitico, permitiendo elaborar la simulacion
en MATLAB®, en estado no estacionario, diferenciando los perfiles de
concentracion del metano, temperatura del fluido y temperatura de la particula.
Los resultados obtenidos en la simulacion, fueron de una conversion de 99.90%
de CHg4, una temperatura de fluido de 1500 K y una temperatura de catalizador
que alcanzo los 328,45 K; dejando en evidencia, que los resultados esperados con
la operacion, seran severos y con gran probabilidad de desactivar y fundir la
particula por las altas temperaturas manejadas. A raiz de ello, se recomendd
realizar estudios experimentales que determinen el ajuste del modelo a escala

industrial y a su vez hallen la velocidad de reaccién a tales condiciones.

Posteriormente, se planteé un diagrama de proceso que fue simulado en Unisim®,
con el fin de determinar los tiempos en los cuales los equipos alcanzan la
estabilidad, suministrando informacion importante para el disefio del sistema de
control de la planta. Con base a esto, se desarroll6 un estudio de pre-factibilidad
econdémica, en el cual se calcularon y analizaron indicadores financieros, como el
Costo Anual Uniforme Equivalente (CAUE) y Valor Presente Neto (VPN);
arrojando como resultados un costo aproximado de inversion inicial para el disefio
de $ 1.343.499.443,44; un costo anual para la planta a lo largo de una vida util de
10 afios de $169.423.644 y un CAUE y VPN de -$242.456.834,9 y $-
2.250.904.562, respectivamente.



De lo anteriormente mencionado, se dictamind, que implementar la tecnologia de
oxidacion catalitica en la empresa, no es una iniciativa viable técnicamente, ni una

inversion econdmica atractiva.



ABSTRACT

In this research, the conceptual design of a catalytic reactor was performed for
cleansing of crude and gasoline vapors, generated in the terminal Baru Oiltanking
First, the reaction catalyzed combustion of methane at atmospheric conditions was
selected assuming an elemental kinetics, with the particle chemisorption. Thus, the
mathematical model was delimited to a catalytic reactor, allowing development
MATLAB ® simulation, the profiles of methane concentration, and the temperature
of the fluid and the particle were observed at unsteady state. The results obtained
in the simulation were a conversion of 99.90% of CHy, a fluid temperature of 1500
K and a catalyst temperature of 328.45 K, leaving in evidence that the expected
results with the operation will be severe and with great probability of melting and
deactivation of catalyst particle due to driven high temperatures. As a result,
experimental studies are recommended to determine the model fit in industrial

scale and in turn the reaction rate at such conditions.

After, a process diagram that was simulated in Unisim ®, was proposed, in order to
determine the times at which the equipment reaches the stability, providing
important information for designing the plant control system. Based on this, an
economic pre-feasibility study was developed in which financial indicators were
calculated, and analyzed, such as the equivalent uniform annual cost (CAUE), and
Net Present Value (NPV) obtaining as a result an approximate cost of front
investment for design $ 1,343,499,443.44, an annual cost to the plant over a shelf
life of 10 years of $ 169,423,644 with a value of CAUE and NPV of - $
242,456,834.9and $ - 2,250,904,562 respectively.

From the above, it was ruled that implement catalytic oxidation technology in the

company, not a feasible technically initiative or economically attractive investment.



INTRODUCCION

En la actualidad, el sector industrial ha alcanzado un importante desarrollo el cual
trae innumerables beneficios para la sociedad en cuanto a servicios y productos
de mejor calidad, haciendo parte de las actividades que permiten alcanzar una

economia sostenible en el pais.

No obstante, se ha generado un deterioro continuo del ambiente debido al mal
manejo de sus residuos, que son altamente contaminantes para el entorno; entre
estos, los compuestos gaseosos, formados por NMVOC’s (sus siglas en ingles
“Compuestos Organicos Volatiles Distintos del Metano”), metano(CHy,), diéxido de
azufre(S0O,), y los 6xidos de nitrégeno (NOy), que son generadores directos del
“smog” fotoquimico, y que generalmente son producidos por la operacion de la
industria petroquimica. Por lo tanto es evidente la preocupacion de los gobiernos y
las grandes empresas de procesos industriales, por implementar politicas de talla
mundial, que tengan como objeto la proteccién del medio ambiente, teniendo un
enfoque particular en la contaminacion atmosférica causada por grandes
emisiones a manera accidental, o indiscriminada de efluentes gaseosos,
denominados precursores de impactos negativos en el entorno (Garetto&
Apesteguia, 1990).

La actual demanda de crudo y nafta en la ciudad de Cartagena ha despertado el
interés de la empresa Oiltanking Colombia, por gestionar un proyecto denominado
“Puerto Bahia” para la construccion de un terminal maritimo en Baru, que cubra
unicamente el recibo y almacenamiento de crudo virgen, y algunos derivados; sin
embargo, a raiz de estos procedimientos surge la siguiente problematica: los

vapores emitidos a la atmosfera durante esas etapas son perjudiciales, y provocan



fuertes dafos al ecosistema, implicaciones sociales, y en consecuencia un
impacto ambiental inminente; razén por la que la compafia, interesada en la
preservacion del entorno como una meta empresarial y de desarrollo sostenible,
desea incorporar tecnologias alternativas como la oxidacion catalitica para el
tratamiento de los gases liberados, lo que representa una perspectiva de

responsabilidad ambiental, innovacién y compromiso social

El programa de Ingenieria Quimica de la Universidad de Cartagena, a traves de la
linea de investigacion en petroquimica, propuso una solucién “amigable” con el
medio y una alternativa correctiva para el efecto generado por la compafia,
considerando las ventajas a futuro en su desarrollo sustentable (econémico, social

y ambiental), y frente a los procesos tradicionales de combustién.

La solucién estuvo enmarcada en una investigacion que promoviera el disefio
conceptual de un reactor catalitico mediante una simulacion, permitiendo obtener
respuestas donde la concentracion de los vapores organicos contaminantes
emitidos por la empresa Oiltanking Colombia, disminuyera casi en su totalidad;
mientras se conservaban condiciones de operacion favorables para el desempefio
del catalizador en el reactor, empleado para dicha practica; con el fin de demostrar
la importancia de esta tecnologia en la optimizacion de procesos para mitigacion

de emisiones contaminantes.



1. OBJETIVOS

1.1. OBJETIVO GENERAL
Diseflar conceptualmente un reactor catalitico para limpieza de vapores

generados durante el almacenamiento de crudo y nafta en Oiltanking Colombia.

1.2. OBJETIVOS ESPECIFICOS

= Seleccionar una reaccién catalizada que describa el proceso de
oxidacion de vapores de crudo y nafta, encontradas en estudios
experimentales registrados en la literatura.

= Realizar un analisis de sensibilidad para el modelo matemético, que

describa el comportamiento general del reactor catalitico.

= Elaborar una pre-factibilidad técnico - econdémica del sistema de
oxidacion catalitica a partir del analisis de indicadores econémicos como

el Valor Presente Neto y Tasa Interna de Retorno.

» Elaborar una simulacién en estado estacionario del proceso general,
como un bosquejo preliminar del comportamiento de la unidad

depuradora de vapores



2. MARCO DE REFERENCIA

2.1. ANTECEDENTES

La proteccién del medio ambiente se ha basado durante un largo periodo de
tiempo, en la adopcién de medidas correctoras, hoy en dia el principio basico de la
politica de proteccion del medio ambiente es el de prevencion, con el cual se

implementan ajustes que se anticipen en lo posible a la aparicion del problema.

Muchas investigaciones han centrado su interés en una tecnologia alternativa que
ha demostrado ser una de las técnicas mas eficaces y econdmicas para la
solucion de la problemética ambiental, denominada oxidacién catalitica, la cual
permite operar a menores temperaturas que la combustién térmica, ademas,
ocurre sin presencia de llamas, lo que genera un mejor control de la temperatura.
Estas caracteristicas, permiten obtener un notable ahorro de combustible. Sin
embargo, aunque este aspecto resulte ser una gran ventaja, sus aplicaciones han

sido limitadas debido al riesgo de desactivacion del catalizador.

Boreskoven 1987 pretendié demostrar las ventajas que se logran con la operacion
de un reactor en condiciones de estado no estacionario. El estudio introduce este
tipo de operacion en la purificacion de aire contaminado mediante la oxidacion
catalitica en un reactor empacado adiabatico con flujo reverso periédico. Donde es
posible lograr un proceso auto térmico aun a muy pequefias concentraciones de

contaminantes (Boreskov, J. 1987).

Mazzarino planted la oxidacion catalitica de compuestos simples y mezclas de
compuestos organicos volatiles en un reactor monolitico y sus resultados
experimentales mostraron que los datos de conversion de compuestos simples

podrian ser insuficientes para predecir el comportamiento real del reactor cuando



se oxidan mezclas de compuestos organicos (Mazzarino. |., Baerresi A.A 1993).

Por su parte Van de Beld y colaboradores estudiaron el comportamiento de un
reactor empacado adiabatico con flujo reverso periodico; mediante modelos de
calculo, tanto heterogéneo como pseudo homogéneo, mostraron que se puede
obtener un alto grado de conversidn en un proceso auto térmico adn con
incrementos muy bajos de la temperatura adiabatica. En otro trabajo de estos
autores se realizd un estudio experimental sobre la combustién catalitica de una
mezcla muy pobre en un reactor con flujo reverso equipado con un calentador
eléctrico interno, utilizando como reactivosel etileno y el propano asi como sus
mezclas. Los resultados experimentales mostraron que el calentador eléctrico
interno se puede usar exitosamente para oxidar completamente mezclas muy
pobres en las que no es posible mantener un proceso auto térmico por si misma
(Cunill& Van de Beld et. al, 1997).

Una posibilidad de obtener un eficiente contacto entre un flujo gaseoso pobre en
VOC vy el catalizador de oxidacion es mediante la utilizacion de membranas
cataliticas porosas. Pina realiz6 el estudio de la combustion del tolueno usando
membranas cataliticas de platino sobre alimina operando en el régimen de
difusién de Knudsen. En el trabajo se logra la combustion completa del tolueno y
metil-etil cetona como Unicos componentes en una mezcla binaria con
concentraciones entre 100 y 7000 ppm. Las membranas trabajan eficientemente
permitiendo la total destruccion de los VOC a bajas temperaturas (Pina &
Santamaria, 1997).

El programa de investigacion de la Universidad de Valencia junto con Centro de
Investigaciones del Petrdleo (CEINPET) han desarrollado estudios para la
obtencion de nuevos catalizadores utilizando metales nobles tales como platino,
platino combinado con vanadio o paladio soportado en alimina, Asimismo, se

probaron también diferentes soportes tales como el SiO,, TiO,, SnO,, 0 el ZrO,,



pese a que estos tipos de catalizadores han demostrado ser mas activos para una
oxidaciobn completa, su elevado costo ha impulsado el desarrollo de nuevos
materiales, por lo tanto se ha estudiado la actividad catalitica de otros 6éxidos
metalicos tales como el cobalto, el molibdeno y el wolframio soportados sobre
alimina, demostradndose que su actividad es muy inferior comparada con la de un

catalizador de platino o paladio.

Ultimamente, se han realizado estudios con catalizadores de Oxidos metalicos,
ejemplos de ellos son; CoOy, MNOy, CuO, Fe,03, CeO,, 0 el TiO,; estos materiales
son mas econdmicos y tienen una mayor tolerancia al envenenamiento que los
metales nobles. Pese a que inicialmente estos tipos de catalizadores presentaban
actividades inferiores a las de los metales nobles, nuevas vias de sintesis o la
combinacion de dos diferentes 6xidos metalicos han permitido el desarrollo de
catalizadores mas activos para la completa oxidacion de los COV’s (Zengjan, H.G
2011).

Después de una amplia busqueda bibliografica, se concluye que en Colombia los
estudios realizados acerca del tratamiento de efluentes gaseosos provenientes de
productos como crudo y nafta estan siendo orientados al uso de técnicas como lo
combustion térmica tradicional, este método representa para las industrias una
manera efectiva para solucionar la problemética generada por los vapores
emitidos, sin embargo cabe resaltar que solo hasta el 2008 en Colombia se
reglamenté mediante la resolucién 909 las normas y estandares para las
emisiones admisibles de contaminantes atmosféricos por fuentes fijas en el
territorio nacional, esto de alguna manera obliga a las industrias a cumplir e
implementar tecnologias mas limpias y amigables con el medio ambiente que les
permitan cumplir en su totalidad con tales normas y de esta manera reflejar su

responsabilidad para con la sociedad.



Por otra parte las universidades del pais en su constante busqueda de la
excelencia han desarrollado estudios significativos en el campo de la oxidacion
catalitica  orientados al desarrollo, preparacién, obtencidn y eficiencia de
diferentes catalizadores (metalicos, bimetéalicos, mixtos) , con lo cual se pretende
un mejor desempefio del proceso de depuracidén de vapores, conviniendo reflejar
un aumento en la aplicabilidad e implementacion de tal tecnologia en las industrias
del proceso del pais y obtener de esta manera un mejor entorno en nuestro

estado.

2.2. ESTADO DEL ARTE

Desde principios del siglo XX se han venido realizando muchas investigaciones
acerca de la combustion, pero es mas o menos hacia la mitad del siglo, cuando
se evidencia una fuerte contaminacion atmosférica, obligando a los gobiernos y las
industrias de procesos petroleros a comprometerse de lleno con la protecciéon del
medio ambiente, para cumplir con las visiones propuestas a largo plazo. La
remocion de VOC’s por combustion, representa uno de los tépicos mas
trascedentes en el desarrollo de grandes e importantes investigaciones, pues son
estas las que orientan a las industrias a incorporar nuevas tecnologias que

reduzcan las fuertes emisiones a la atmdsfera.

Por otro lado, en las universidades colombianas, se observan pocos avances
investigativos que ensayen el tratamiento de efluentes gaseosos contaminantes,
como opcién para mejorar algunas problematicas concebidas en la industria
qguimica y de procesos; no obstante, sigue la preocupacion en la educacion por
incorporar practicas aplicativas con las que sus estudiantes se puedan enfrentar

en el mundo y a su carrera profesional.

La Universidad de Antioquia ha intentado abordar el tema de oxidacion catalitica

de a-pineno con metiltrioxorenio (MTO), poniendo a consideracion el desempeifo



del catalizador, en resinas de polivinilpiridina (PVP) y copolimeros en suspension.
En el estudio se destacé, luego de los andlisis propuestos, que habia presencia de
renio (Re) en la estructura de catalizador y con éste, se observaba una mejora en

la actividad del mismo.

Ademas, se sefald que la oxidacion del soporte disminuyo la presencia del MTO.
Los catalizadores se evaluaron en la oxidacion de a-pineno con peroxido de
hidrégeno. Paralelo a esto los catalizadores soportados en PVP, mostraron bajas
conversiones de a-pineno; sin embargo la selectividad por el mismo fue muy alta,
logrando porcentajes hasta del 92%; notandose asi, que los resultados no fueron
muy favorables para la experimentacion realizada (Gonzélez, Villa, Gelbard, &
Montes, 2004).

Por su parte la Universidad Nacional adelant6 en 2010, estudios donde se
emplearon extruidos de AlFe-PILC en la oxidacién catalitica de Fenol, como
catalizadores en medio acuoso, puntualizando que la preparacion de los
aceleradores de reaccion en fase activa, afecta la actividad intrinseca del
catalizador; en el trabajo se determinaron la resistencia mecanica y estabilidad
quimica del catalizador, tanto asi, que se registraron las limitaciones en los
fendbmenos difusionales por el efecto de la aglomercion, se observé ademas que
los catalizadores presentaron un factor de efectividad menor a 1, demostrando que
la reaccién se ve limitada por la difusion intraparticula(Sanabria, Molina, & Moreno,
2010).

2.2.1. Depuracion de vapores por oxidacion catalitica
Las experiencias desarrolladas para controlar el impacto ambiental, son una
continuacion de las técnicas tradicionales utilizadas en la industria de procesos.
En el afio 2007 se realizaron estudios acerca de los métodos para que se llevaran
a cabo reacciones de oxidacion; la propuesta de Dalmon y co-investigadores

reporta cuatro (4) aplicaciones de la oxidacion, mediante el uso de un reactor



catalitico de membrana, se muestra esta técnica como una de las mejores para la
industria, jugando un rol muy importante por la eficiencia presentada, pues hace
uso de un empaque en forma de membranas que le confieren a este proceso

buena actividad (Dalmon, Cruz, Farrusseng&lojoiu, 2007).

Lifeng Wang y colaboradores en 2008, describe el disefio de una estructura
catalitica de platino (Pt), soportado en aluminio para el tratamiento de VOC'’s-
principales componentes de los vapores de crudo y nafta-, apoyandose en el
hecho de que la combustidén catalitica es una de las maneras mas efectivas para
contrarrestar las fuertes emisiones de compuestos organicos volatiles; cabe
sefalar que para llevar a cabo este proceso se usan dos tipos de catalizadores:
metales nobles que poseen una excelente actividad, pero son muy costosos Yy
estructuras de metales a base de 6xidos soportados en platino (Pt) o paladio (Pd)
gue son mas baratos, pero con menor actividad, sin embargo les confiere la
propiedad de ser muy selectivos al momento de tratar COV’s(Wang &Sakurai,
2008).

Estudios experimentales, como los realizados por XuZhai, JieYao y colaboradores,
dieron muestra del tratamiento que se les puede dar a compuestos inorganicos
susceptibles de pasar a la atmosfera en forma de gases y generar un grave
impacto ambiental. La investigacion detalla la oxidacion catalitica selectiva, para
reducir la formacion de Oxidos de nitrdgeno con amoniaco (NH3) soportado en
catalizadores de Oxido de Vanadio(V2Os), Dioxido de Titanio(TiO,) y Alumina
(Al,O3), Los resultados muestran que el componente activo es distribuido
uniformemente sobre el catalizador, formandose una sola capa y alta selectividad
catalitica, atribuyéndola a la interaccion entre el TiO; y el V,05(Zhai&Yao et. al,
2009).



2.2.2. Optimizacion de los procesos de tratamiento de vapores

La mejora de los procesos de limpieza de vapores ha ido en gradual crecimiento.

Tanto asi, que se han desarrollado varias técnicas de diferente naturaleza que

permiten considerarse como tecnologias emergentes en lo que respecta a la

remocion de emisiones contaminantes. La Tabla 1, resume

optimizacién de los procesos de tratamiento de vapores:

los estudios de

Tabla 1. Tecnologias actualmente aplicadas para depuracién de vapores.

NOMBRE DE LA

TECNOLOGIA

RESUMEN

INNOVACION Y/O
OPTIMIZACION

REFERENCIA

Sistema de
Oxidacién térmica
sin llama para
reducir NOy y
COV’s

Con este sistema se
elimina el 99% de los
COV’s.

Esta tecnologia se
desarrolla actualmente
para un proceso especifico
gue es el de la fabricacion
de célula solar, el cual
genera los vapores
contaminantes y
facilmente emitidos a la

atmosfera.

Utilizan un oxidante que
promueve la destruccion
de los VOC’s lo que
elimina la necesidad de
recoger y de disponer de
esta “basura” en un
proceso separado

(quema).

Patente desarrollada por
Despatch Industries®
Disponible en:

Directy Industries

Sistemas de
Oxidacion térmica

con recuperacion

Consiste en colocar un
horno que caliente la
mezcla de contaminantes.
Para depurarlos, se
instalan “camas” de

material ceramico.

El horno utiliza un
material ceramico, capaz
de aprovechar calor del
material; indicando que

un nivel de 1,0% de
VOC'’s es suficiente para
proporcionar energia a la

oxidacion.

Simulations and
optimization on the
regenerative oxidation
thermal of volatile
organics compounds
Choi&Yi, et. al, 2000

Fuente: Elaborada en la presente investigacion
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2.3. MARCO TEORICO

2.3.1. MARCO CONCEPTUAL

« Fundamentos de la Combustién

La reaccion de combustion se basa en la reaccion quimica exotérmica de una
sustancia o0 mezcla de sustancias llamada combustible con el oxigeno. Es
caracteristica de esta reaccion la formacion de una llama, que es la masa
gaseosa incandescente que emite luz y calor, que estd en contacto con la

sustancia combustible.

La reaccion de combustion puede llevarse a cabo directamente con el oxigeno o
bien con una mezcla de sustancias que contengan oxigeno, llamada comburente,

siendo el aire atmosférico el comburente mas habitual.

La reaccién del combustible con el oxigeno origina sustancias gaseosas entre las
cuales las mas comunes son dioxido de carbono (CO,;) y Agua (H20);se
denominan en forma genérica productos, humos o gases de combustién. Es
importante destacar que el combustible solo reacciona con el oxigeno y no con el
nitrdgeno, el otro componente del aire. Por lo tanto el nitrdgeno del aire pasara

integramente a los productos de combustion sin reaccionar.

Las reacciones quimicas que se utilizan en el estudio de las combustiones

técnicas tanto si se emplea aire u oxigeno, son muy sencillas y las principales son:

C+ 0:C0; (Ec. 1)
CO + % 02CO0; (Ec. 2)
Hz + % 02Hz0 (Ec. 3)
S + 0,S50; (Ec. 4)
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SH> + 3/2022 502 + H20 (Ec.5)

La reaccion que caracteriza la oxidacion de hidrocarburos es la siguiente:

Col + (n+ 2) 0, > nCO, + 2 Hy0 (Ec. 6)

De la cual se relaciona lo siguiente:

= 1 kmol de CyHn, requiere para su combustion (n+ m/4) kmol de oxigeno,
produciéndose n kmol de diéxido de carbono y m/2 kmoles de agua.

* En caso de que las especies quimicas que se encuentren en fase gaseosa, se
puede hacer la asercion de las unidades, es decir, los kilomol (kmol) se pueden
sustituir por metros cubicos (m®). (Martinez, 2005)

» Dado que la cantidad del hidrocarburo (combustible) equivale a (12*n+m) kg, la
del oxigeno a 32 kg, el dioxido de carbono a 44 kg y la del agua a 18 kg,
podriamos establecer que la combustién de 1kg de C,Hy, requiere del consumo
de:

8(4n+m)

12n+m kg/Oz (EC 7)
44n

1an+m kg/COZ (EC 8)
Im

1an+m kg/Hzo (EC 9)

La reaccion de combustion (Ecuacion 6), proporciona la cantidad de oxigeno
necesario para que se lleve a cabo la combustion cuando se esta trabajando con
una base de calculo de 1 kg de combustible, por esto se denomina como oxigeno
minimo (Omin); €n casos donde el oxigeno es provisto por el aire, suele designarse

como aire minimo (Amin) la cantidad de aire seco que lo contiene. Debido a que la
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proporcién suministrada de oxigeno en el aire es de 21% v/v (en volumen), el
volumen de aire minimo se obtendra, multiplicando el volumen de oxigeno minimo

por un valor constante que corresponde a 4,76 (Amin= 4,76 Omn).

Vapores generados por el petréleo y la nafta

El petréleo crudo es un compuesto de estructura compleja, formado por una
amplia mezcla de hidrocarburos, cuya composicién exacta y propiedades fisicas
varian segun sea su origen; cuando se transporta y almacena por via oleoducto,
se crea una presion que estimula la formacién de vapores, dentro de los que se
encuentran los de cadenas saturadas que son mas susceptibles a formar gases,

dada su alta presion de vapor.Entre ellos encontramos algunos COV'’s:

e Metano (CHy)
e Etano (C;Hp)
e Algunas trazas de Benceno (CesHe)

e Propano(CzHjo)

Propiedades de los compuestos organicos volatiles

Los compuestos organicos volatiles o COV’s (por sus siglas en espanol), se
definen como aquellos compuestos cuya presion de vapor supera los 0.01 kPa a
293.15 K (20°C), es decir, que se convierten con facilidad en vapores o gases

debido a su marcada volatilidad a condiciones ambientales.

Dentro del término compuestos organicos volétiles se incluyen una amplia
variedad de compuestos organicos: hidrocarburos aromaticos, alifaticos y
halogenados, aldehidos y cetonas, alcoholes, glicoles, éteres, fenoles y otros, que
constituyen la mayoria de los compuestos peligrosos en el aire.(Martinez &

Colmenares et. al, 2009).
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Estos compuestos tienen caracteristicas definidas que hacen que se diferencien

de otras sustancias y su reconocimiento sea facil. Dentro de estas propiedades se

encuentran:

Volatilidad: Son compuestos que se evaporan rapidamente y pasan a la
atmosfera con facilidad.

Inflamabilidad: Arden rapidamente cuando tienen contacto con el aire.
Toxicidad: Varia con cada componente, pero resultan muy toxicos a
mediano plazo, pues provocan efectos negativos en el ser humano
(generan irritaciones en el sistema respiratorio, ocasionan alergias en la piel
y producen mareos Yy nhauseas),a largo plazo pueden ocasionar

enfermedades neuroldgicas y cancerigenas.

Tecnologias a base de combustion para tratamiento de vapores

Las tecnologias que se han destacado y que son consideradas derivadas de la

combustién son:

Oxidacién térmica recuperativa y regenerativa: La primera consiste en la
remociébn de gases contaminados, sometidos a una alta temperatura,
durante un tiempo suficiente que provoca la oxidacion de dichos gases.
Para lograr la depuracibn se combinan temperaturas elevadas,
comprendidas en el rango de 750 y 1200°C, que completen la accién
oxidante, favorecida por un flujo turbulento de gases que garantizan
perfecto mezclado de todos los componentes, con una eficiencia del 95 %.
Por su parte, la oxidacion térmica regenerativa se caracteriza por la
incorporacion de dispositivos que tienen la capacidad de recuperar el calor
de los gases limpios, estos regeneradores estan hechos de material
ceramico que acumulan el calor de la corriente gaseosa efluente de la

camara de combustion.
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Estas unidades de oxidaciobn térmica recuperativa y regenerativa,
consumen menos combustible, gracias a su marcada eficiencia (93%
rendimiento) a causa de la recuperacion de calor (aproximadamente el
40%), y tienen bajos costes de mantenimiento y larga duracién del equipo
(De la Fuente & Gutiérrez et. al, 1998).

e Oxidacion catalitica: Es un proceso destructivo similar a la combustién
térmica, con la diferencia que se lleva a cabo a bajas temperaturas por la
presencia de un catalizador. Las temperaturas de operacion fluctian entre
los 250-400°C, otorgando un menor consumo de energia pues la oxidacion
se da a bajas temperaturas, o que permite menor posibilidad de formar
subproductos como CO y NOy (Condorchem Envitech, 2013).

2.3.2. Oxidacion Catalitica
Caracteristicas principales de la oxidacion catalitica

La oxidacién catalitica, conocida también como postcombustion catalitica
o“afterburning” es un tecnologia cuyo objetivo es el de remover la accién
contaminante de algunos hidrocarburos y compuestos organicos volatiles, usando
una temperatura de oxidacion muy por debajo, contrastada con la oxidacién

térmica lo que favorece la no formacion de 6xidos de nitrogeno (NOy).

El “afterburning” es llevado a cabo en presencia de un catalizador que puede ser
de Platino (Pt), Paladio (Pd), Manganeso (Mn), Cobre (Cu) o Cromo (Cr);
soportado en un material ceramico o aleaciones. Los catalizadores convencionales

contienen Bario (Ba) estabilizado con Alumina.

En contrapartida, los catalizadores con el tiempo van perdiendo su eficacia y
deben ser repuestos cada 2-5 afios, lo que supone un coste de gestién del

catalizador agotado como residuo y ademas un coste de adquisicion del nuevo
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catalizador. La eficiencia de depuracion de los sistemas cataliticos suele ser
superior al 98%. (Arana, 2010)

Principio del proceso

El arranque del proceso se efectia cuando un ventilador aspira aire ambiente y
aire contaminado, alimentandolo a un intercambiador de calor aprovechando el
calor que cede los vapores depurados o gas limpio, procedente del reactor;
posteriormente en una cédmara de combustion se lleva hasta la temperatura
deseada por el reactor, oxidandose en un catalizador a dioxido de carbono y agua.
La reaccion tiene lugar en un reactor empacado (PBR- packedbed reactor),
disefiado especialmente para que se complete la oxidacién. En caso que se
trabajen altas concentraciones de contaminantes, es posible que se active algun
dispositivo auto térmico, es decir, que para la transformacién de agentes

contaminantes no se requiere de energia adicional.

Figura 1. Diagrama de Proceso de Oxidacion catalitica

Sistema de Oxidacion Catalitica

Aire limpio

'\
¢ - ¥

Intercambiador
de calor

Catalizador Entrada gas

Fuente: Servicios, Sistemas y Tecnologias Ambientales
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2.3.3. Disefio de reactores

Fundamentos del disefio de reactores

La combinacidén de los procesos fisicos y quimicos a los efectos del disefio del
reactor se hace recurriendo a las ecuaciones de las leyes de conservacion de la
materia y la energia para cada tipo de reactor. Para el disefio del proceso debe
disponerse de informacion proveniente de diferentes campos: termodinamica,
cinética quimica, mecanica de fluidos, transmision de calor y transporte de

materia.

Cinética de las reacciones heterogéneas y cataliticas

En una reaccion heterogénea se tienen sustancias y fluidos en diferentes estados
de agregacion, comunmente puede ser entre un solido y un gas, por lo tanto se
puede decir que son reacciones que ocurren entre un fluido y un sélido, también
se denominan procesos heterogéneos, donde es muy probable que se desarrollen

reacciones cataliticas.

Las ecuaciones de los reactores tubulares, se desarrollan en base al volumen de
reactor, que podria considerarse como el volumen de reaccién, para llegar a las
ecuaciones de disefio de reacciones heterogéneas y de tipo cataliticas podemos
realizar un simple analogia donde se reemplaza en el balance molar el término (-

ra)V por el término (-ra)’'W, es decir;

mol

(—r)'W = (masa de catalizador) (Ec. 10)

(tiempo)(masa de catalizador)

Para un reactor tubular (PFR) en el que se lleva a cabo una reaccion de tipo

homogénea la ecuacion de disefio en su forma diferencial es la siguiente;

dx
Fao W (=ra) (Ec.11)
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Si realizamos una analogia con las reacciones en fase heterogénea o de tipo

catalitica la ecuacion de disefio se convierte en;

ax _ .

Fao oy = (=14) (Ec. 12)
La obtencion de la ecuacion de disefio para un reactor catalitico se realiza de la
misma forma que para un reactor de flujo piston para reacciones de tipo
homogéneo, simplemente se sustituye el volumen de control por el peso 0 masa

del catalizador.

En el caso en el que la caida de presion a lo largo del reactor sea despreciable de
igual forma que la desactivacion del catalizador la forma integral de la ecuacion de
disefio para un reactor de lecho fijo catalitico se puede escribir de la siguiente

forma:

W= Fy [ -2 (Ec. 13)

0 (-ran

Catalizadores so6lidos

La catdalisis industrial hace parte de los llamados procesos heterogéneos,
caracterizados por la existencia de una fase fluida y una sélida. Las velocidades
de las reacciones quimicas estan influenciadas por distintos elementos que no
alteran los resultados del proceso, sin embargo, aunque este material
permanezca con las mismas propiedades no significa que no tomen parte en la
reaccion. Por lo tanto su accion se puede sustentar en el hecho de que aumenta la
velocidad de reaccion debido a que hace posible un mecanismo alterno, el cual
tendra en cada etapa una menor energia libre de activacion que la que tendria el

proceso en ausencia del catalizador.
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El producto deseado en una operacién industrial se puede obtener mediante una
Optima seleccién del catalizador para un determinado proceso o actividad. Quizas
uno de los parametros mas importantes para realizar tal eleccion sea la
selectividad del catalizador, siendo un factor de efectividad su area superficial que
por lo general se encuentra en un orden de 5 a 1000 m?g con la presencia de
una cantidad innumerable de poros que pueden afectar la velocidad de reaccion
gracias a su estructura y geometria, en ocasiones cuando no es recomendable
usar catalizadores con alta area superficial se dispersa en una serie de
portadores (soportes), entre los mas comunes el gel de Silice y Aliumina y de esta

forma se aumenta su area superficial.

Los catalizadores estudiados para hacer comparaciones y justificar la seleccion,
fueron los compuestos de cobre, soportados en Alimina y Circén, se evidencio
gue pese a gque poseian propiedades altamente activas con relaciones de peso
pequefias de cobre, tenian una pronunciada selectividad hacia la formacion de
productos de combustion incompleta como mondéxido de carbono y una porcion
pequefia de agua, y para ello era necesaria una conversion a CO,. Por su parte,
las estructuras de cobre soportadas en zircon (Cu/ZrO,), poseian una excelente
actividad; sin embargo, el soporte debia someterse a un acondicionamiento previo
con impregnacion y dopaje provocado por hierro, manganeso, carbén activado y
algunos nitratos. A lo anterior se le suma, que pese a ser un material ampliamente
usado posee baja area superficial produciendo un inconveniente cuando los
sistemas cataliticos requieren que las fases activas estén altamente dispersas
sobre la superficie del soporte (Aguila et al., 2010).

Los catalizadores mas utilizados para la combustion de COV son los metales
nobles principalmente Pt y Pd, donde la actividad catalitica depende de varios
factores: en el soporte, el catalizador y condiciones de reaccion. Los catalizadores

de metales nobles presentan una mayor actividad para la oxidacion de NO,
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metano y olefinas, resultando ser més activos para la oxidacion de las parafinas

que contienen tres o0 mas atomos de carbono.

La actividad de los catalizadores de metales nobles (Pd, Pt, Rh) soportados
durante la combustibn de compuestos organicos volatiles depende

considerablemente de la acidez del soporte.

El Triéxido de Aluminio (Al,O3), mas conocido como Alumina, se empled gracias a
que posee la ventaja de no reducirse con Hidrégeno, presentando una elevada
area especifica y alta temperatura de fusién (2000°C) lo cual repercute en su
marcada estabilidad térmica. La ventaja mas grande es que logra una conversion

de metano a Dioxido de Carbono hasta de un 95 % (Garetto&Apesteguia, 2001).

Configuracién del Reactor catalitico

Es cierto que la mayoria de los reactores cataliticos, son operados en estado
estacionario, sin embargo, las condiciones Optimas para su funcionamiento
resultan en estado no estacionario, por lo tanto a sabiendas de la necesidad de
operar a escalas mas eficientes se han venido planteando procesos en estado no
estacionario, lo que crea variaciones peridédicas de temperatura, composiciéon y
otros parametros en la alimentacién del reactor. Cuando estas variaciones se
llevan a cabo en un reactor catalitico heterogéneo se derivan algunos efectos

positivos debidos principalmente a dos factores:

e Las propiedades dindmicas del catalizador (aumento de la selectividad y la
actividad con respecto a la operacion estacionaria.)

e Las caracteristicas dinAmicas de la totalidad del reactor: formacion de
perfiles de composicion y temperatura optimos, muchas veces dificilmente

alcanzables en régimen estacionario.
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Si la reaccién quimica libera una gran cantidad de energia, es comun utilizar
reactores multitubulares, donde tubos en paralelo inmersos en un fluido de
enfriamiento llevan a cabo la reaccion, lo que proporciona un area de transferencia
de calor para facilitar el control de la temperatura de reaccién. La oxidacion de
hidrocarburos representa un grupo importante entre las reacciones petroquimicas
que se llevan a cabo en este tipo de sistemas(Salomons, Hayes, Poirier, &
Sapoundjiev, 2004). La oxidacion parcial de orto-xileno a anhidrido ftalico es una
de las reacciones mas importantes en su tipo y puede ser también una de las mas

dificiles de manejar en esta clase de procesos cataliticos debido a:

e La alta cantidad de energia generada por la reaccion.

e El riesgo de la formacion de mezclas explosivas del orto-xileno con el aire a
relaciones mayores al 1%.

e La sensibilidad de la reaccién a cambios en las condiciones de operacion.

e Los riesgos de que la reaccion se salga de control con los consiguientes
problemas de seguridad.

e Las altas temperaturas que se requieren para llevarla a cabo (350 a 400
°C).

e EIl deterioro irreversible del catalizador a temperaturas moderadamente
altas (500 °C).

Por su parte, el metano es uno de los hidrocarburos mas dificiles de reaccionar, en
efecto necesita de altas temperaturas para oxidarlo, y sus emisiones fugitivas
estan disueltas en la atmdsfera, para lo cual la oxidacion catalitica es muy lenta y
s6lo se puede lograr la eficacia de la misma con un precalentamiento del sélido

Gnicamente (catalizador) como etapa previa de arranque.
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2.3.4. Prefactibilidad econémica

La evaluacién econémica de proyectos tiene por objetivo identificar las ventajas y
desventajas asociadas a la inversion en una propuesta antes de la implementacion
del mismo, es un método de analisis util para adoptar decisiones racionales ante
diferentes alternativas. En la etapa de la evaluaciébn econémica se procede a
seleccionar y calcular los indicadores para decisiones de inversion apropiados
tales como el valor actualizado de los beneficios netos (VAN), la tasa interna de
retorno del proyecto (TIR), Costo Anual Uniforme Equivalente (CAUE) estos

indicadores calculados se someten a un analisis de riesgo e incertidumbre.

VAN: El valor actual neto, también conocido como valor actualizado neto, es un
procedimiento que permite calcular el valor presente de un determinado numero
de flujos de caja futuros, originados por una inversion. La metodologia consiste en
descontar al momento actual (es decir, actualizar mediante una tasa) todos los
flujos de caja futuros del proyecto. A este valor se le resta la inversion inicial, de tal

modo que el valor obtenido es el valor actual neto del proyecto.

El método de valor presente es uno de los criterios econdémicos mas ampliamente
utilizados en la evaluacién de proyectos de inversion. Consiste en determinar la
equivalencia en el tiempo 0 de los flujos de efectivo futuros que genera un
proyecto y comparar esta equivalencia con el desembolso inicial. Cuando dicha
eqguivalencia es mayor que el desembolso inicial, entonces, es recomendable que

el proyecto sea aceptado.

La formula que nos permite calcular el Valor Actual Neto es:

VAN = ¥ 2 _ | (Ec. 14)

i=1 (1+i)t 0

Donde;
Vi representa los flujos de caja en cada periodo t.
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lp es el valor del desembolso inicial de la inversion.
tes el niumero de periodos considerado.

El tipo de interés es .

TIR:Es aquella tasa que hace que el valor actual neto sea igual a cero,
algebraicamente corresponde a la siguiente ecuacion:

n _ BNi
=1 (14TIR)!

VAN=0=Y (Ec. 15)

Donde:
VAN: Valor Actual Neto
BN;: Beneficio Neto del Afo

TIR: Tasa interna de retorno
La regla para realizar una inversion o no utilizando la TIR es la siguiente:

Cuando la TIR es mayor que la tasa de interés, el rendimiento que obtendria el
inversionista realizando la inversion es mayor que el que obtendria en la mejor

inversion alternativa, por lo tanto, conviene realizar la inversion:

e SilaTIR es menor que la tasa de interés, el proyecto debe rechazarse.

e Cuando la TIR es igual a la tasa de interés, el inversionista es indiferente
entre realizar la inversion o no.

e TIR >i=>realizar el proyecto

e TIR <i=>no realizar el proyecto

e TIR =i=> el inversionista es indiferente entre realizar el proyecto o no.

En conclusion se puede decir que la TIR determinar cual es la rentabilidad del
proyecto y basado en el VAN sabemos si esta rentabilidad realmente esta
generando riqueza o destruyéndola, puesto que si esta por debajo de cero quiere

decir que seria inviable empezar con el proyecto, por el contrario si el VAN es
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positivo es una gran herramienta para la toma de decisiones por parte del

inversionista.

CAUE:ElI Costo anual equivalente es utilizado en la evaluacion de proyectos de
inversion y corresponden a todos los ingresos y desembolsos convertidos en una
cantidad anual uniforme equivalente que es la misma cada periodo. Este criterio
de evaluacion es util en aquellos casos en los cuales la TIR y el VAN no son del

todo precisos.Su férmula est4 dada por:

(1+i)™=i

CAUE = VAN -
(1+i)n-1

(Ec. 16)

Donde:
i = tasa de interés

n = Corresponde al niumero de periodos a evaluar

Legislacion Colombiana para el control de emisiones atmosféricas

La legislacion y multas ambientales son una manera implementada por los
estados, con el fin de regular la accion de la industria y su impacto en la

naturaleza.

En Colombia, la regulacion de las emisiones atmosféricas estd enmarcada en la
resolucion 0886 del 27 de julio de 2004, la cual dispone en el Articulo 3., los
limites de emisién de contaminantes generales, para fuentes de incineracion o
combustién en un promedio de concentraciones no superiores a las estipuladas en

dicho articulo, tal y como se resume en la Tablas 2, 3 y 4, respectivamente:
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Tabla 2.Limites de emision méaximos permitidos y parametros para contaminantes generales

Limites maximos permitidos
Capacidad planta de depuracion

Contaminante Periodo Unidad

Menor a
ma?c:jra;céoo mE;(;/%ryo Menor a
Rango de temperatura de operacién (°C) kg/h iguala 100 ka/h
100 kg/h
350 300 250
Tiempo de residencia en el equipo No menor a 2 segundos
Hidrocarburos Promedio diario mg/m® 10 10 15
totales HC, dados : : 3
20 20 30
como Metano Promedio Horario mg/m
Se deben realizar tomas continualas
24 horas o periodos de operacién
Sistema de Monitoreo diarios con tomas cada 15 minutos.
Se debe hacer andlisis cada 4
meses

Fuente: (Ministerio de medio ambiente, vivienda y desarrollo territorial, 2004)

Tabla 3 Niveles maximos permisibles de exposicién para contaminantes no convencionales con
efectos cancerigenos

Limite maximo

Contaminante no Convencional . Tiempo de exposicion
Permisible
Benceno 5 mg/m 1 afio
Hidrocarburos totales expresado 3
1,5 mg/m 4 meses
como Metano
Tolueno 260 mg/m?® 1 semana

Fuente: (Ministerio de medio ambiente, vivienda y desarrollo territorial, 2006)
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Tabla 4 Principales sustancias generadoras de olores ofensivos -umbrales-

Contaminante

ppm (volumen) pug/m
Etil mercaptano (C,HsSH) 0.0002 0.5
Metil mercaptano (CH3SH) 0.002 3.9
Sulfuro de hidrégeno (H,S) 0.005 7.0

Fuente: (Ministerio de medio ambiente, vivienda y desarrollo territorial, 2006)

Por ultimo, se trata de emitir una opinién fundada sobre la bondad del proyecto,
que se ha sometido a evaluacién y sugerir una decisién que puede ser abandonar,
postergar, ejecutar o realizar un estudio de mayor profundidad. Junto con la
conclusién se debera dejar establecidos los supuestos y restricciones mas
importantes que condicionan los resultados, ademas de sefialar todos los
aspectos constituyentes de beneficios o costos que no fueron considerados en el
calculo de los indicadores de rentabilidad ya sea por su ambigtiedad o porque no

fue posible cuantificarlos y valorizarlos.
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3. METODOLOGIA

3.1TIPO DE INVESTIGACION

El tipo de investigacion en el presente trabajo de grado fue de caracter mixto, ya
gque en primera instancia se realiz6 una extensa busqueda bibliografica, que
permiti6 determinar la situacion actual de la oxidacion catalitica, catalizador a
utilizar en el disefio del reactor y un modelo matematico que se ajustara a las
condiciones y necesidades del proceso. Posteriormente, se desarroll6 una
investigacion descriptiva, donde se pudo analizar e interpretar los datos obtenidos
durante el desarrollo de la propuesta; de esta manera, lograr generalizaciones que
orientaran a la resolucién del problema presentado en el terminal Baru de

Oiltanking Colombia.

3.2. TECNICAS DE RECOLECCION DE INFORMACION

3.2.1 Fuentes de informacion primaria.

Las fuentes primarias que permitieron el desarrollo de esta propuesta
investigativa, fueron los datos obtenidos en los tiempos de la simulacién del
reactor catalitico desarrollada en MATLAB, los cuales relacionaron,
comportamientos de concentracion de gases contaminantes y los perfiles de
temperatura en tiempos y espacios determinados; también hacen parte de este
tipo de fuente de informacion, los costos de inversion contemplados en la

evaluacion econdmica, que permitieron calcular indicadores financieros.
3.2.2 Fuentes de informacion secundaria.

Los parametros que sirvieron como plataforma para recolectar informacion, fueron
las bases de datos de la Universidad de Cartagena, a saber: ScienceDirect,
American ChemicalSociety (ACS) y Engineering Village, donde se adquirieron
articulos cientificos con estudios relevantes e informacion actualizada, relacionada

con el disefio conceptual de reactores cataliticos para tratamiento de efluentes
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gaseosos contaminantes, provenientes del crudo y nafta. También constituyen

este tipo de informacion, las fichas técnicas, historiales y boletines suministrados

por la empresa Oiltanking Colombia.

3.3 VARIABLES

Las variables que inciden y afectan directamente el comportamiento del reactor

catalitico en el contexto de la simulacion y analisis de sensibilidad se encuentran

resumidas en la Tabla 5y son detalladas a continuacion:

3.3.1

3.3.2

Variables Independientes: Tiempo de reaccién, que hace referencia al
tiempo de contacto de la fase solida con la fase gaseosa dentro del lecho
catalitico. En el desarrollo de la simulacion esta variable tomé diferentes

valores establecidos en un rango dado en minutos.

La longitud del reactor, como se menciona en la Tabla 5, es una variable
independiente de suma importancia, debido, a que afectd los fenémenos de
trasferencia de masa y calor, presentes en las dos fases. Si, la longitud del
reactor no es la adecuada, podria ocurrir un desequilibrio en el
aprovechamiento y operacién del lecho catalitico; cuando esta variable
supera el rango determinado, se presenta un desperdicio del catalizador.
Caso contrario, cuando la longitud es inferior a un valor adecuado, se
presentan fallas en la selectividad del catalizador, ocasionado la saturacion
en los poros de las particulas sélidas, acumulacion de fluido, y decaimiento
en el fenbmeno de transporte de materia, a causa de la insuficiente

superficie de contacto.

Variables Intervinientes: Las variables intervinientes son aquellas
propiedades o parametros, que afectaron el comportamiento de la
operacion y no presentaron una variacion considerable con el tiempo, ni

con la longitud del reactor. Se concluyd, que si estas variables no hubieran
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presentado los requerimientos especificos para la reaccion, tendrian una
incidencia directa en la respuesta de las variables dependientes. Entre ellas
encontramos: porosidad del catalizador, energia de activacion y superficie

del catalizador.

3.3.3 Variables dependientes: Las variaciones con el tiempo y la longitud del
reactor, fueron decisivas para interpretar el comportamiento del reactor. En
primer lugar la concentracion, que estd intimamente relacionada con la
configuracion y longitud del lecho catalizador; no obstante, se evidencia
como una variable dependiente la masa del catalizador, que se puede
calcular a partir del comportamiento de la mezcla dentro del reactor; por
otro lado las temperaturas de la mezcla, chaqueta y fase solida o
catalizador, cuya respuesta fue afectada por el tiempo y naturaleza de la
reaccion. En la Tabla 5 se relaciona la clasificacion de las variables

presentes en el caso de estudio.
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Tabla 5. Operacionalizacion de las variables del proceso

TIPO DE
INDICADOR

DEFINICION

VARIABLE NOMENLATURA

VARIABLE

Periodo en que
Tiempo transcurre la reaccion Minutos Min
Independiente de oxidacion
Longitud del Medida del largo del
Metros M
Reactor reactor
Concentracion  Cantidad de vapores .
del | Kilogramo por
e la mezcla 3
de crudo y nafta metro clbico Kg/m
gaseosa generados
Temperatura Temperatura de la o
elvin
del gas mezcla de vapores a K
lo largo del reactor
Dependiente Temperatura lograda
Temperatura por la estructura .
) Kelvin K
del catalizador  catalizada a lo largo
del reactor
Hace referencia al
Masa de ace referencia a "
_ - ilogramo
catalizador peso y cantidad de Kg
catalizador requerido.
Temperatura de
Temperatura . )
.. . salida del fluido de .
Interviniente  de salida de la . Kelvin K
transferencia de
Chaqueta calor

Fuente: Elaborada en la presente investigacion
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3.4 PROCEDIMIENTO

3.4.1 Discriminacion de reaccion quimica catalizada.

Se inicié con una busqueda bibliografica, cuyo objetivo fue compilar estudios
experimentales reportados en la literatura cientifica de articulos relacionados con
los desempefios de varios tipos de catalizadores adecuados para los procesos de
limpieza de vapores, generados por la manipulacién de sustancias como el crudo

y la nafta, y de su hidrocarburo predominante: el metano.

Del estudio bibliografico se conocieron entonces, las especies involucradas en las
reacciones quimicas. Asi, en la oxidacion catalitica de COV’s, se identificaron
reactivos y productos como: Metano, Etano, Oxigeno, Dioxido de carbono, agua y
energia como producto de la combustion, y usada para efectos de
aprovechamiento en unidades adyacentes. Luego de conocer la estequiometria de
la reaccién, se sugiri6 un mecanismo de reaccion, basado en las isotermas de
Langmiur por quimisorcion de oxigeno, ya que resulta ser muy apropiado para
efectos de oxidacién catalitica de hidrocarburos; sin embargo, por limitaciones y
especificaciones muy particulares en las variables de operacion, no fue posible
encontrar las reacciones, los calores de formacion y las entropias, segun lo
demandaba el proceso. Razén por la cual, el mecanismo de reaccion se
recomienda, sea evaluado experimentalmente con los requerimientos del sistema,
y a su vez se determinen las cinéticas de reaccion, junto con las condiciones
termodinamicas, para determinar los tiempos de aparicibn de cada especie
involucrada en la oxidacién; y asi poder tener precisiéon al momento de emplear el

catalizador, de acuerdo a su selectividad, por productos de combustidon completa.
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3.4.2 Analisis de sensibilidad para el comportamiento del reactor catalitico.

Luego de identificar previamente las variables incidentes en la respuesta de la
operacion, se realizd6 una detallada busqueda bibliografica de modelos
matematicos especificos para el disefio conceptual de un reactor catalitico. Las
reacciones intervinientes, permitieron comprender ademas, de la estequiometria
de los reactivos y productos, sus correlaciones principales en cuanto al desarrollo
de fendmenos de transferencia de masa, calor y difusion.

El modelo seleccionado, que se ajusta para escala de laboratorio, se estudio en
referencia a la complejidad que presentaba, resultando un sistema de ecuaciones
diferenciales parciales parabdlicas, cuya solucién se dio a partir del método
numeérico Método de lineas, que convirtié las ecuaciones diferenciales parciales,
en un sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias (EDQO’s), facilitando el
desarrollo del codigo secuencial en MATLAB, en el cual se consideraron, las
condiciones de frontera para la explicacion de los fendmenos intervinientes, y
teniendo en cuenta que el modelo tuvo que ser adaptado para operacion a escala

industrial.

A partir de la simulacién, se observaron las diferentes respuestas del sistema,
mostrando, los perfiles de concentracion de la mezcla de vapores, temperatura de
la mezcla de vapores, temperatura de salida de la chaqueta y temperatura del
catalizador, todo lo anterior, en funcién de la longitud del reactor. Posteriormente,
se identificaron cada una de las variables sensibles presentes en la operaciéon. De
esta forma, se fueron cambiando algunos parametros, hasta que se alcanzaran

respuestas visibles y que se pudieran contrastar con la variacion entre los mismos.
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3.4.3 Pre-factibilidad técnico - econdmica del sistema de oxidacién catalitica
a partir del andlisis de indicadores econdmicos como el TIRy VPN.

Se inicié con el disefio preliminar del sistema, recopilando informacion que
permitié identificar equipos criticos, es decir, aquellos que generan un efecto
directo en el Optimo funcionamiento del proceso, luego se determinaron
parametros de operacion tanto del proceso como de los equipos, ademas de una
identificacion inicial de los mismos. Posteriormente, se realiz6 una descripcién del
proceso, que culmind con la elaboracién de un diagrama de instrumentacion y
proceso, sirviendo como guia para la conexién del equipo de combustion catalitica
con los brazos de carga de los combustibles. Adicionalmente, se determinaron las
condiciones criticas de operacién, lo que permitio el analisis del impacto social,
ambiental y técnico, que podria generar la operacion del sistema de oxidacion
catalitica en el terminal de Oiltanking Colombia en Puerto Bahia ubicado en la Isla

Bard.

Se determind el costo total la de inversion del sistema de oxidacion catalitica,
mediante el método de orden de magnitud, y este a su vez fue desarrollado a
través del uso de proyecciones con base en un solo parametro, indice de costos y
comparaciones con proyectos analogos. Estos célculos fueron realizados
manualmente. Por otro lado, parte de los costos anuales del proyecto, se pudieron
determinar con informacion suministrada por el proceso de mantenimiento de
Oiltanking Colombia. Con las cifras obtenidas para el costo total de inversién y el
costo anual de operacion se hallaron los indicadores econémicos caracteristicos
de todo estudio financiero, Tasa Interna de Retorno (TIR), Valor Presente Neto
(VPN) y Costo Anual Uniforme Equivalente (CAUE), ademas se resaltaron todos
los beneficios que genera la implementacion del proyecto y se obtuvo una
conclusién a manera de recomendacion que podra ser tenida en cuenta, como un

juicio preliminar, por los inversionistas o la compainiia Oiltanking Colombia.
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3.4.4 Simulacion en Hysys del proceso en estado estacionario.

La simulacion en estado estacionario se realizd, partiendo de los valores iniciales y
finales de los criterios de operacion; se tuvieron en cuenta los equipos criticos del
proceso con el fin de determinar los tiempos en los cuales estos alcanzan la
estabilidad, suministrando informacion importante para el disefio del sistema de

control de la planta.
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4. RESULTADOS Y DISCUSION

4.1 DELIMITACION Y PLANTEAMIENTO DE LA REACCION CATALIZADA

El uso de metano como carga al sistema de oxidacién catalitica, se argumento
bajo la premisa de que es el hidrocarburo con mayor incidencia en el medio
ambiente y causante de graves impactos a la atmosfera, ademas, que es el que
primero se genera por la accién de los escapes en las tuberias de transporte de
crudo y nafta. Con relacion a los catalizadores, el uso de alimina como material
de soporte, se sustentd, estableciendo comparaciones entre varios tipos de
catalizadores empleados para combustion de metano, mencionados en el
apartado 2.3.3del presente documento. Los catalizadores de metales nobles como
Platino y Paladio soportados en Alumina tienen comportamientos diferentes; de
acuerdo a las investigaciones, el paladio muestra excelente actividad para este
tipo de procesos; sin embargo, era rdpidamente desactivado en presencia de agua
y azufre, por otro lado, el Platino, aunque no logra mantener la misma actividad
que el Paladio, consigue mayor estabilidad a la desactivacién por envenenamiento
frente a la interaccion con compuestos sulfurados, lo que demostré que la
sulfatacién del catalizador de Pt genera un incremento en la velocidad de
oxidacion de VOC’s (Revista Latinoamericana de Metalurgia y Materiales 2010,
#30).

En efecto, se selecciond el catalizador de platino (Pt) soportado en alimina
(Pt/Al,O3), debido a que revel6 el mejor comportamiento, operacion y eficiencia
para el tratamiento Optimo de la mezcla de vapores, ademas de que constituye
una opcion viable, que permite alcanzar la combustién completa de los COV’s a
escala industrial con condiciones de operacion equivalentes y similares a las de

las composiciones de la mezcla tratada en Oiltanking Colombia, reduciendo
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significativamente las emisiones atmosféricas contaminantes emitidas por la

compaiiia.

4.1.1. Analisis estequiométrico

Se consideré que las reacciones quimicas que debian ocurrir en el proceso de

oxidacion catalitica son las que se plantean a continuacion:

Pt/Al,05
CH, + 20, —— CO, + 2H,0 AH2g = — 802 kJ /mol (Ec.17)
0 k]
CH, + H,0 - CO + 3H, AH24g = 206.1@ (Ec. 18)
CHy + CO, — 2C0 + 2H,AH%g = 247.3 k] /mol (Ec.19)
7  Pt/Al,04
C,Hg + 502 —— 2C0, + 3H,0 AHYog = — 1428.29 kJ /mol (Ec. 20)

Estudios experimentales han determinado que las reacciones de oxidacion
catalitica, que ocurren con frecuencia son las relacionadas en las ecuaciones 17 y
20, respectivamente (Martinez & Garcia, 2009); citan ademas, que el catalizador
de platino con soporte de alumina (Pt/Al,O3), presenta una alta selectividad hacia
productos de combustion completa, a lo que se concluye, que la oxidacién
incompleta se dara a condiciones de operacién critica como: limite de la vida util
del catalizador, cuando se reduzca la carga de oxigeno o haya exceso de
hidrocarburo, se limite la alimentacion de promotor de combustion o el catalizador

pierda actividad.

Se evidenci6 entonces, que también existian limitantes en la reaccion, provocadas
por las restricciones termodinamicas, que surgen a partir de valoraciones en la

energia libre de Gibbs, ya que determinan el orden en que las reacciones deben
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ocurrir, abriendo la posibilidad de que se lleven a cabo las reacciones laterales

descritas en las ecuaciones 18 y 19.

Pese a que el estudio termodinamico era de suma importancia para conocer los
tiempos de aparicion de cada una de las reacciones quimicas anteriormente
mencionadas, se necesitaban los calores de formacion y las entropias de
formacion, calculadas a partir de las condiciones establecidas para la operacion;

asunto que se escapa del objeto de la presente investigacion.

De igual forma y por cuestiones de que son reacciones muy especificas, a
condiciones determinadas, no hay estudios experimentales que soporten las leyes
cinéticas de las ecuaciones 17, 18, 19 y 20, ni hay puntos de referencia donde
se diferencien las selectividades. De esta manera, se asumieron cinéticas de
reaccion elementales por quimisorcién para las ecuaciones 17 y 19; dejando en
claro la necesidad de realizar investigaciones que sustenten las velocidades de

reaccion, los esquemas termodinamicos y la selectividad.

4.1.2. Cinéticas de reaccioén

Para expresar la cinética, se reescribieron las ecuaciones estequiométricas 17 y
19, nombrando cada especie con una letra, de acuerdo a su aparicion en la
reaccion, mostradas como sigue:
A+2B - C+2D (Ec.21)
A+ C - 2E +2F (Ec.22)

Se sugirio un mecanismo de reaccion definido en la literatura (Conesa Ferrer,
2002), basado en las isotermas de Langmuir, el cual describe que en algunas
ocasiones, para reacciones cataliticas de oxidacién de hidrocarburos, la etapa

predominante es la quimisorcion de oxigeno en la particula de catalizador.
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Segun lo referido, se concluye, que a pesar de que tiene validez y que en muchos
casos llega a ser satisfactorio, no siempre los datos experimentales se ajustan al
modelo. No obstante, para efectos de proponer un punto inicial para futuras
investigaciones, que respalden la veracidad de este mecanismo, se plantearon las

siguientes ecuaciones cinéticas para la reaccion catalizada de nuestro interés:

Etapa 1: Enlace de oxigeno a la superficie del catalizador

Pt Pt
Ale3 + 02 - 02 o Alzo3 (EC. 23)
Etapa 2: Reaccion quimica superficial
0 +CH [CO i ] Ec.24
— _) — .
27 a0, T 27 41,0, (Ec.24)
Etapa 3: Reaccion de desorcién
Pt
[CO, — Pt/Al,05] = CO, + (Ec.25)

Técnicamente, la separacion del catalizador, de la etapa 3 puede llevarse a cabo
en ciclones (instalados en el reactor) que despojen los remanentes de CO

depositado en la superficie del catalizador; garantizando su actividad.
Si el proceso de quimiadsorcion de oxigeno es el que controla la velocidad de

reaccion, una vez se lleve a cabo la operacién; se asume, que las etapas 2y 3

seran muy rapidas y la ley cinética estara dada por:

Ya = kCo,Cpt/ai,0, (Ec. 26)
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Cumpliéndose que:
Cr = Cpejan05 + Cpejato0;_, (Ec. 27)

Al ser la reaccion quimica superficial mas rapida (etapa 2), ocurre que la

concentracion del catalizador/oxigeno sera despreciable:

CPt/Aleg_OZ = 07 aSi

De acuerdo a las anteriores asunciones, la velocidad de reaccion puede

expresarse:

¥Ya = KiCo,Cr = K1Co, (Ec. 29)

Quiere decir, que la cinética de reaccion y la ley de velocidad son directamente
proporcionales a la concentracion de oxigeno que se une con la corriente de

metano que se carga al reactor.

De lo anterior, se propone, que se elabore una evaluacion por medio de
metodologias experimentales de las cinéticas de reaccion sugeridas; con el fin de
probar si en realidad con las leyes de velocidad por quimisorcion de oxigeno, la

reaccion se lleva a cabo satisfactoriamente.

En la Tabla 6, se describen las constantes de equilibrio para oxidacion de metano

a temperatura, T=298 K
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Tabla 6. Constantes de equilibrio para oxidacion de metano

CONSTANTES DE FUNCION DE LA
UNIDADES
EQUILIBRIO TEMPERATURA
K, exp(-26830/T+30.114) Bar’
K, exp(4400/T-4.036) Adimensional

Fuente:(Molina, Medina, Velazquez, & Posada, 2008)

4.2. COMPORTAMIENTOS DE LAS VARIABLES DE PROCESO DE
OXIDACION CATALITICA

< Planteamiento de asunciones

Los estudios experimentales registrados en la literatura, proporcionan analisis a
escala de laboratorio, mas no industrialmente; partiendo de esto, se decidié hacer
el analisis de dos patrones matematicos con propuestas similares: (Salomons,
Hayes, Poirier, & Sapoundjiev, 2004) y (Marin, Hevia, Ordofiez, & Diez, 2005),
pero con conocimiento, de que al ser experimentos a baja escala, iban a ser
limitantes al momento de ajustarlos para la demanda de la operacion a
condiciones reales. A partir de su estudio, se selecciond y delimitd el modelo

matematico capaz de describir el comportamiento dinamico de la oxidacion.

Se identific6 de los balances de masa y energia, que estaban expresados
alrededor de segmentos finitos a lo largo del reactor. Estas consideraciones dieron
lugar a la ilustracion de la operacion, al intuir que la sustancia quimica (flujo de

vapores contaminantes) a modelar estaba sujeta a decaimientos, es decir, su
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velocidad decrece linealmente proporcional a la cantidad de sustancia quimica

alimentada (Chapra & Canales, 2002).

< Formulacion del modelo matemético

Se consider6 que el proceso se llevaria a cabo en un reactor multitubular simple,
como se muestra en la Figura 2, fijandose un solo punto de entrada y salida. Se
admiti6, que la operacion debia ocurrir en estado no estacionario, donde
intervenian las fases a contactar: una sélida, constituida por el catalizador y otra

fluida constituida por el gas contaminante.

Figura 2. Reactor catalitico con estructura empacada
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Fuente:(Molina, Medina, Veldzquez, & Posada, 2008)

De acuerdo a esto, se seleccion6 el modelo propuesto por Marin y colaboradores,

el cual plantea el siguiente sistema de ecuaciones:
Balance de masa en la fase gaseosa

Y6 — HoPgo 0y 0%y; Yide
= D =25 a K (ye — Ec.30
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Balance de energia en la fase gaseosa

dTg _ #OPGO% kcers 0°Tg _ ach

4h
(Tg — Ts) — —2—(Tg — Ty)

ot epg 0z pgCpg 622 PcCre €DppgCpg
ho
AH
4 Yave2Tr (Ec.31)
P:Cpe
Balance de energia en la fase sélida
aTG kS BZTS ash 4hWS
a7 = efs 2 (Ts - TG) - (Ts - Tw)
ot psCps 6z psCps (1 — €)DrpsChps
he
AH
4 YasooR (Ec.32)
psCps
Balance de energia en la salida de la chaqueta
0Ty kw 0°Ty  hweDr(Tg — Tw) + hysDg(Ts — Ty)
(Ec 33)

ot pwCy 622 PwCpwdw (Dg + dy)

Se identific6 un modelo unidimensional, con gradientes de temperatura entre la
superficie del sélido y el fluido mismo (mezcla gaseosa) grandes, generando una
reaccion exotérmica, por esto, se diferenciaron dos fases entre si, demostrando la

heterogeneidad del modelo.
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El fluido a manejar estaba en régimen turbulento, de modo, que los perfiles
radiales equivalian a los perfiles axiales dentro de la longitud del reactor lo que

permitio, facilidad en la simulacion.

+ Discretizacion del modelo matematico

La solucion del modelo matematico se realizé empleando el método numérico de
lineas, usando la relacién de diferencias finitas para las derivadas espaciales y
ecuaciones ordinarias, derivando respecto al tiempo. Se dividié el reactor en
cuatro secciones diferenciales (Figura 3) igualmente espaciadas para cada

variable a discretizar de Az=1.25 m.

Figura 3. Secciones diferenciales del reactor

—>

Az <

L

Fuente: Elaborada en la presente investigacion

Las ecuaciones resultantes de la discretizacion de las variables, se construyeron
admitiendo puntos consecutivos entre si, en la cual se diferencid6 una serie de
nodos que presentaban una respuesta especifica en la simulacion, acorde a las
condiciones de operacién que se manejaron. En el caso de estudio, se emplearon
tres tipos de diferencias finitas, pues se hizo énfasis en los cambios de cada una

de las variables hacia adelante, en el centro y al final del reactor; todas ellas
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planteadas para una longitud determinada, demostradas en el Anexo A. De igual
manera, se hicieron célculos de las propiedades quimicas y fisicas, que se

tuvieron en cuenta para la simulacion, estas, se muestran en el Anexo B.

« Simulacion del reactor catalitico

Se desarroll6 un cédigo de MATLAB®, dando solucion al sistema de ecuaciones
diferenciales del modelo matematico, se uso la funcion ode23s, garantizando la
convergencia del mismo. El desarrollo del codigo, ademas de la interfaz de datos,
proporcion6 una interfaz grafica, permitiendo el analisis de los comportamientos
obtenidos. Se realizaron tres (3) corridas con resultados similares, obtenidas en el
andlisis de sensibilidad; teniendo en cuenta las condiciones iniciales de cada una
de las variables dependientes mencionadas en el apartado 3.3 y descritas en la

Tabla7 como se muestra a continuacion.

Tabla 7. Condiciones iniciales de las variables de proceso

VARIABLES DEPENDIENTES VALOR UNIDADES
Concentracion inicial del gas 10000 PPM
Temperatura inicial del gas 623.15 K
Temperatura inicial del 323.15 K
catalizador
Temperatura de entrada a la 298.15 K
chaqueta

Fuente: Elaborada en la presente investigacion
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Los parametros para observar la respuesta del sistema fueron la estabilidad del
reactor, y los efectosde transferencia de masa y calor. Se mantuvieron constantes
las propiedades, datos técnicos en la configuracion del reactor y condiciones

fisicoquimicas. La longitud del reactor, se consideré como variable independiente.

En la Tabla 8, se resumen los criterios de operacion en el avance de la prueba; de
los cuales, la longitud del reactor, la concentracion inicial, la temperatura de
alimentacion del gas y la temperatura de acondicionamiento del lecho catalitico

fueron planteadas en la presente investigacion.

La longitud del reactor, se determind por algunas corridas previas de la simulaciéon
donde se definié que un largo de reactor entre 3 y 5 metros de longitud, lograba
sustancialmente concentraciones pequefias de metano, en contraste con los
resultados obtenidos con una longitud menor entre 1- 2 m. La concentracion de
alimentacion, se especificd, con el argumento de que los sistemas de oxidacion
catalitica, pueden trabajar con concentraciones de entrada en el rango que va de
100 a 10,000 ppm de metano ( Richards, J, 2000), considerando entonces, el
evento donde se generaran en los brazos de carga la mayor cantidad de metano.

Las temperaturas por su parte, se examinaron mediante analisis de las
condiciones iniciales de operacion, donde se establecid el caso critico del proceso
con temperaturas maximas permisibles, es decir, el lecho puede resistir una
temperatura de hasta 450°C sin sufrir efectos drasticos en su constitucion y
actividad, entre tanto la mezcla saliente de los brazos de carga, ingresa al sistema
a una temperatura de 50°C, ésta debe ser calentada por el intercambiador de calor
recuperativo, debiendo entregar una temperatura de salida al gas en promedio de
350°C para alimentarlo al reactor; entre tanto, el lecho -catalitico debe
acondicionarse o precalentarse a una temperatura tal, que dentro del reactor se
favorezcan las condiciones para alcanzar los 400°C en operacion del proceso de

oxidacioén catalitica.
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Tabla 8. Principales criterios de operacién y propiedades fisicas

CRITERIO/PROPIEDAD ESPECIFICACION

Longitud del reactor Lg *
5m
Volumen del reactor Vg 27.489 m°
Concentracion inicial ygo *
10000 ppm
Factor pre-exponencial A" 1.58e11 (m°/s m®)
Capacidad calorifica C, 965 J/kg K
Capacidad calorifica de la chaqueta del reactor C,, 500 J/kg K
Diametro de poro de catalizador <d>pq0 6.377x 1077 m
Energia de activacion para reaccién heterogénea E"e 1.125 x 10°
Conductividad térmica k 2.15W/m K
Presion de alimentacion Py 5 bar
Peso molecular del metano M 16 kg/mol
Flujo de gas Qg 527113 BPD
Temperatura de alimentacion del gas Ty *
623.15 K
Temperatura de precalentamiento Tpreh *
323.15K
Constante de gas ideal R 8.314 J/mol K

Fuente:(Marin, Hevia, Ordofiez, & Diez, 2005)

*Valores determinados, de acuerdo a los andlisis previos, para mantener las condiciones favorables de

alimentacion al reactor.

Perfiles obtenidos con el analisis de sensibilidad

En la Figura 4, se observa el comportamiento de la concentracion del gas a lo
largo del reactor de oxidacién catalitica. Para las 3 corridas; cambios en la

velocidad superficial, con tendencia a cero, menor que cero y cuando era mayor
o igual a cero.
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Figura 4. Perfil de concentracién del gas con cambios en la velocidad superficial
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Fuente: Gréfico obtenido de la simulacion en el software Matlab®

De la Figura 4, se observd que la concentracion alcanzada por la fase gaseosa
cuando la velocidad superficial tendia a 0 era de 50.1 ppm de metano, esto indica,
gue no logra un valor deseable, de acuerdo con las regulaciones ambientales, ya
gue ésta concentracion alcanzada por el gas, sobrepasa lo permitido por la norma,
la cual establece que el minimo permitido de emisién de metano es de 10 mg/m®
dia.

Por su parte, la concentracibn de metano que se obtuvo cuando el caudal de
alimentacion aumentod, fue de 9.968 ppm de metano; lo anterior muestra un

resultado favorable y permitido por la norma ambiental colombiana.

47



Cabe resaltar, que los analisis no se elaboraron considerando longitudes de
reactor mas cortas, debido a que el objetivo fundamental, para implementar la
tecnologia de oxidacion catalitica, consiste en reducir la concentracion del gas
contaminante, tanto como sea posible, buscando que la temperatura del mismo,

no afecte la actividad del catalizador y por ende la conversion.

Tratando de mantener esta premisa, los criterios y valores de las variables,
guardaron intima relacion con investigaciones anteriores; no obstante, por tratarse
de un estudio elaborado con condiciones industriales, el modelo matematico

planteado en la presente investigacion disté de lo expuesto por otros autores..

Por lo tanto, si el objetivo es mejorar la conversion y garantizar menor tiempo de
residencia en el reactor, es recomendable, disminuir el area de seccion transversal
del catalizador, relacionando el radio del poro de la particula, en lugar, de
aumentar el caudal de alimentaciébn, ya que si éste aumenta, se estaria
propiciando una posible saturacion del lecho catalitico, convirtiéndose el flujo

volumétrico en una variable a controlar en operacién normal.

Se observd ademas, que la temperatura de alimentacion del gas fue incidente en
la respuesta de la concentracion de metano, asi se diagnosticé, que la difusividad
efectiva tiene efectos visibles en la concentracion del fluido. Es decir, que si se
desea aumentar la velocidad de reaccién a fin de mejorar la conversion, seria
conveniente disminuir la porosidad del catalizador para que en vez de chocar con
moléculas semejantes, la molécula de gas choque mas frecuentemente con las
paredes del poro, favoreciendo el decaimiento en la concentracion (lzquierdo
Torres, 2004); argumentando lo mencionado anteriormente. De igual forma, se
debe atribuir la respuesta a la geometria del poro y a las caracteristicas de la

sustancia manejada.
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En la Tabla 9, se resumen los valores alcanzados por la concentracién a lo largo
del reactor, considerando los cambios en la velocidad superficial, como funcion del

flujo de alimentacion y el area de seccién transversal.

Tabla 9. Concentraciones obtenidas paralos cambios en la difusividad efectiva

VALOR INICIAL (PPM) CAMBIO EN VALOR FINAL (PPM)
10,000 Uy— 0 50.1
10,000 U>=0 9.968

Fuente: Datos arrojados por Matlab®

Las concentraciones presentadas en la Tabla 9, dadas en partes por millon (ppm),
se pueden adaptar a las unidades que estipula la legislacion colombiana,
consignadas en la Tabla 2, la cual describe, que la cantidad permitida de emisién
diaria en promedio de hidrocarburos expresado como metano es de 10 mg/m?; por
tanto si la emision de metano entregada por el sistema de oxidacion catalitica para

la simulacién es de 9.968 ppm, se convierte asi:

mg/m3 = (ppm)(peso molecular)/24.45

Este calculo, considera una temperatura de 25°C (77°F), presién de 1 atm, y por
tratarse de un gas contaminante, debe tener un factor de conversién a dichas
condiciones (24.45 vol/mol CHy), que depende directamente de las propiedades

fisicas del metano, asi, reemplazando los valores se obtiene:

49



mg _ (9.968 ppm CH, x 16,04)
m3 24,45

Por ende, la mezcla tiene una concentraciéon de 6.54 mg/m* Si se asume, que la
emision es diaria, o cada vez que el sistema entra en operacion, la emision en
términos de metano es menor a la dictaminada por la resolucion 0886 de 2004,
descrita en la Tabla 2.; cumpliéndose entonces, con lo estipulado en legislacion

colombiana.

De la Figura 4, se calculé la conversion obtenida en el reactor:

Concentracidn inicial — Concentracion final

Concentraciéon inicial

10000 — 9.968 ppm
- 10000 ppm

= 0,9990

Metano convertido:

ooy (10000-9968)
o4 = 10000 X

% X = 99,90 metano convertido

La Figura 5, relaciona el perfil de la conversion, en funcion de la longitud de
reactor, teniendo como base, la Figura 4, que relaciona la concentracion y el largo

del reactor.
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Figura 5 Perfil de conversion de metano con respecto a la longitud del reactor
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Fuente: Gréfico obtenido de los valores en la simulacién Matlab®

La conversion de metano a didxido de carbono (Figura 5) fue casi de un 100%; lo
cual demuestra las bajas concentraciones de gas a la salida del sistema de
oxidacion catalitica, en comparacion con investigaciones anteriores, que entregan
conversiones del 99.59% de COVs, indicando la importancia que tiene latécnica,
para cumplircon la norma establecida que define la cantidad de COVs emitidos a

la atmosfera (Campesi, Mariani, Martinez, & Barreto, 2007).

Los perfiles de concentracion de metano describen, que la disminucion de la
concentracion de metano se debe a que la reaccion tiene lugar en un volumen
mas pequeiio de reactor. Como resultado, el calor de reaccion también se libera

en un volumen mas pequefo, produciendo un perfil de temperatura mas visible en
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el catalizador y mayor temperatura maxima afectando la concentracién(Marin,
Hevia, Ordofiez, & Diez, 2005).

Efectos de la transferencia de calor

La Figura 6, muestra el perfil de la temperatura alcanzada por el metano teniendo

en cuenta variaciones en la conductividad térmica efectiva.

Figura 6. Perfil de la temperatura de metano con cambios en la conductividad efectiva del gas
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Fuente: Gréfico obtenido de la simulacion en el software MATLAB®

Se concluye que la conductividad térmica efectiva del gas, fisicamente se asocia
con la temperatura manejada en operacion, el peso molecular de la mezcla y en
consecuencia con los efectos de la conductividad térmica y la radiacion del

material de catalizador; al igual que la difusividad efectiva, la conductividad se ve

52



afectada por los calores de formacion que favorecen o no la velocidad de reaccion,

en términos energéticos.

En la reaccion exotérmica como es el caso, la temperatura aumenta al acercarse
al centro de la particula, razon por la cual el gas logra una temperatura cercana a
los 1500 K, excediendo lo admitido por el catalizador (400 °C o 673.15 K),
ocasionando la desactivacion temprana de la particula y gran probabilidad hacia la

formacion de productos de combustion incompleta y postcombustion.

Lo anterior, no se considera un comportamiento deseado para el sistema y se
recomienda estudiar a profundidad la veracidad del modelo matematico a escala
industrial, ya que la respuesta esta muy alejada de los comportamientos obtenidos
en las investigaciones de referencia, de las cuales se consiguen temperaturas del
gas cercanas a los 500° C, para no alterar la estructura, y la actividad del

catalizador.

Cabe resaltar, que en la Figura 6 hay un cambio subito al inicio de la operacion, lo
cual se presume, sea debido a que la cantidad minima de gas no convertido
desplazada en el reactor, correspondera a un perfil de temperatura que provoca la
conversién, ocurriendo justo después de que el gas entre a la seccion catalitica, es
decir, que el gas al ingresar al reactor, instantaneamente tiende a buscar la

temperatura del lecho y solo al estabilizarse, inicia su aumento.

Efectos de las propiedades del catalizador

La Figura 7, relaciona el comportamiento de la temperatura del catalizador con

sensibilidad a la conductividad térmica efectiva.
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Figura 7 Perfil de la temperatura de catalizador con variaciones en la conductividad efectiva
del sdélido
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Fuente: Gréfico obtenido de la simulacion en el software MATLAB®

De acuerdo a lo descrito en la teoria (Izquierdo Torres, 2004), la conductividad
térmica efectiva para reacciones exotérmicas, es un factor determinante en el
comportamiento de la operacion, y depende directamente de la naturaleza quimica
de los reactantes, ya que estos gobiernan la quimica de la reaccion y en
consecuencia la energia de activacion. Segun lo determina la literatura(Marin,
Hevia, Ordofiez, & Diez, 2005), con el sistema de ecuaciones seleccionado para la
presente investigacion, la temperatura que debe alcanzar el catalizador en el
reactor, debe tomar la forma de una parabola, consiguiendo un punto maximo y
luego decae hasta su temperatura inicial, determinando el equilibrio en la

reaccion.
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Sin embargo, la respuesta obtenida en esta simulacion, para la temperatura de
catalizador (Ts= 328.45 K), muestra que los aumentos de temperatura para la fase
sélida, estan limitados por la temperatura de la fase gaseosa y por el flujo
volumétrico como carga al reactor; también se observa, que dista mucho de la
realidad, ya que la conductividad térmica efectiva del sélido debe favorecer el
aumento en la temperatura del mismo en comparacién con la del fluido (Izquierdo
Torres, 2004); aunque, por la misma naturaleza del catalizador, éste no puede
exceder los 400°C y mucho menos llegar hasta los 800°C, puesto que, empezaria
a ocurrir reaccion homogénea, donde el catalizador empieza a fundirse por la gran

energia liberada al interior del reactor.

El area superficial juega un papel importante, cuanto menor sea el tamafo de
particula del catalizador, mayor serd el area superficial para una masa dada de
particulas. Por lo anterior se justifica, que a disminuciones en el didmetro del poro
de catalizador, el radio de éste lo hara también, afectando directamente la difusion
de Knudsen y en consecuencia la difusividad efectiva, que altera la concentracion

del gas.

Por su parte la Figura 8, resume el comportamiento de la temperatura de salida de

la chaqueta del fluido de transferencia.
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Figura 8 Temperatura de salida de la chaqueta.
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Fuente: Grafico arrojado por el software de MATLAB®

Se considerd, que por tratarse de una reaccion exotérmica y por mucho que el
fluido sea refrigerante, despreciando los aislamientos térmicos que se le puedan
instalar al reactor, la temperatura de salida de la chaqueta (Figura 8), debe

alcanzar un aumento prudente.

Este comportamiento inusual, puede estar relacionado con las variantes en el
proceso, la configuracion del reactor y las limitaciones en la transferencia de calor,
inherentes a la velocidad de flujo que se maneja en la chaqueta, ocasionando una

posible cercania a la homogeneidad en la temperatura; aclarandose, que no
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existen referenciados los comportamientos de la temperatura de salida para el
fluido de transferencia.

Por lo anterior, se resume que los parametros sensibles, identificados en el
analisis de sensibilidad y los efectos en cada una de las variables de proceso, son

los descritos en la Tabla 10.

Tabla 10. Parametros sensibles en la simulacion

Nombre de parametro Valor Efecto en
Diametro del poro (m) 6.377e-9 Concentracion del gas
Velocidad superficial (m/s) 0.854 Concentracion del gas, Temperatura
del gas y del catalizador
Conductividad térmica efectiva en le-3 Concentracion del gas, Temperatura
fase sélida (W/m K) del catalizador
Tortuosidad 3 Concentracion del gas
Conductividad térmica efectiva en 3.125 Concentracion del gas, Temperatura
fase gaseosa (W/m K) en fase gaseosa
Conductividad térmica (W/m K) 0.1245 Temperatura fase gaseosa y solida

Fuente: Elaborada en la presente investigacion

Los parametros consignados en la Tabla 10, se trabajaron con valores
incrementales al valor inicial; sin embargo, también se consideraron algunos

tendientes o iguales a 0, tal y como se muestra en las Figuras 4,6y 7.

Dichos criterios, se encuentran en la investigacion estudiada en el presente
trabajo, la cual disefia un reactor de oxidacién catalitica para flujos de metano,
desarrollada por (Por ejemplo, la velocidad superficial en la investigacion de
referencia esta en un rango de 0.1 m/s — 0.3 m/s; mientras que la velocidad
superficial de la simulacidén estuvo en un rango mayor, es decir, de 0.3 m/s a 0.854
m/s, siendo éste ultimo el valor incidente en la respuesta de todo el sistema, lo

cual demuestra que a velocidades superficiales mayores se obtienen mejores
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conversiones, aungque, los efectos de la transferencia de calor, limiten a los

comportamientos de las temperaturas.

La conversion de metano obtenida en la simulacion, que notablemente coincide
con la literatura, la cual afirma, que con algo mas de la mitad de la masa de
catalizador, ya se alcanzan conversiones del orden del 95% para las sustancias y
por tanto, la dltima parte del reactor (un 45% de la masa de catalizador) se
emplea para alcanzar elevados niveles de conversion (Campesi, Mariani,
Martinez, & Barreto, 2007), no representa el mismo caso que con la transferencia
de calor, donde los perfiles relacionados con las temperaturas del catalizador y del
gas, no presentaron respuestas satisfactorias para una operacion normal y a
escala industrial; razén por la cual, se ultimdé que no constituye una alternativa
técnicamente propicia para implementar en la empresa y se recomienda ejecutar
estudios experimentales para comprobar la veracidad del modelo matemaético al

ajustarse a criterios industriales.

Finalmente, se concluye que en base a esta simulacion, el proceso de oxidacion
catalitica, basado en simulacion en estado no estacionario, no es un método viable
para control de emisiones atmosféricas a causa del almacenamiento de crudo y

nafta en el terminal Baru de Oiltanking.

4.3 DISENO PRELIMINAR Y PRE-FACTIBILIDAD TECNICO-ECONOMICA
DE LA PLANTA DE OXIDACION CATALITICA

El desarrollo de este objetivo se realizd bajo los criterios de un estudio de
estimacion alcanzando una exactitud *+ del 30%, con el que se pudo realizar la pre-

factibilidad econémica del proyecto.
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Este tipo de estimaciones puede lograrse con una cantidad minima de datos del
proceso (Perry’s Chemical Engineer’s Handbook),para realizar el estudio tuvimos

en cuenta los siguientes aspectos:

4.3.1 Ubicacion geografica de la planta

El terminal de Oiltanking en Puerto Bahia estara ubicado a aproximadamente 20
Km hacia el sur de la ciudad de Cartagena, al margen izquierdo de la
desembocadura del Canal del Dique, en la isla de Barl como se indica en la
Figura 9.

Figura 9 Ubicacion general del Proyecto

VICINITY PLAN

e

Fuente: SPPB — W. Nelson & Co.

El puerto esta limitado al norte con la Bahia de Cartagena y un lote vecino, al
oeste con Ciénaga Honda, al sur con un camino de tierra que lo separa de lotes
vecinos, y al este con el Canal del Dique. Debido a este emplazamiento, por
regulaciones locales y acuerdos con vecinos, se deben respetar los siguientes
espacios libres sin construcciones:
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e 45 metros de distancia con el Canal del Dique (15 m de proteccion
ambiental, 15 m de uso publico, 10 m de via de acceso del vecino, 5 m para
callején Polaco).

e 20 metros de distancia con la playa.

e Camino de acceso bordeando el limite con el vecino en la zona norte del

emplazamiento.

e Se habilitard un acceso separado para el area norte del puerto, zona

destinada al terminal de carga seca.

4.3.2 Andlisis de la sociedad afectada (Impacto socio-econ6mico)

El interés creciente por diversificar la oferta portuaria en la ciudad de Cartagena de
Indias, dio origen a la idea de construir un puerto maritimo en la isla Baru, sin duda
alguna este proyecto corresponde a una opcion multipropésito donde se pretende
convertir a la ciudad en un dinamico puerto industrial de crudo, generando la

oportunidad de afianzar la manipulacién del oro negro en el pais.

El corregimiento de Bar(, hace parte del distrito Cartagena de Indias y esta
localizado hacia el suroeste de la ciudad, muy cerca del casco urbano,
conformando el archipiélago de las Islas del Rosario. Esta comunidad segun la
Corporacion de Turismo puede ser visitada por via terrestre atravesando el Canal
del Dique o por via maritima cruzando la bahia de Cartagena, cuya poblacion esta
constituida por 3.792 habitantes aproximadamente, con caracteristicas étnicas
afro-descendientes.(Estudio Socioeconémico de la poblacién Santa Ana, Baru.
2008). En el contexto laboral, la principal actividad econdémica suele situarse en el
sector del turismo, con pocas opciones de contratacion dependiente definida, lo
gue conlleva a una pobre cobertura por parte del Sistema de Seguridad Social y

deficientes beneficios de prestaciones legales. En términos de infraestructura y
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movilidad, el estado de las vias es insuficiente, el medio de transporte preferido
por sus habitantes para desplazarse dentro y fuera del corregimiento es la
motocicleta, ademas la comunidad de Santa Ana no posee servicios de acueducto

ni alcantarillado.

En la actualidad, existen proyectos que buscan trabajar por el desarrollo de la
comunidad perteneciente a este corregimiento; Planeacién Distrital ha planteado la
posibilidad de adecuacion de vias de acceso e implementacién de un sistema de
acueducto y alcantarillado, por otro lado, existe el Proyecto “Puerto Bahia” que
promete beneficiar a corregimientos como Pasacaballos, Ararca, Santa Ana,
Bocachica y Cafio de Loro, con cuyos habitantes se realizé un proceso de
consulta previa. Segun Maria Paula Murra, gerente de Puerto Bahia, el complejo
industrial generara 370 empleos, 400 personas adicionales, y ya en la operacion,
se estiman unos 500 adicionales, aclarando que tendran preferencia los habitantes
de las comunidades de la isla y sectores cercanos al puerto (El Universal, 8
septiembre 2010).

El Concejo de Cartagena de Indias dio a conocer por medio de la Secretaria de
Planeacion Distrital los permisos y licencias otorgadas por entes distritales y
nacionales como el Ministerio de Ambiente, Vivienda y Desarrollo Territorial para
dar via libre a la construccion de la infraestructura portuaria, asegura mediante el
acuerdo 033 del 2007 consignado en el POT (Plan de Ordenamiento Territorial)
gue los requerimientos técnicos del proyecto cumplen hasta el momento con todas
las exigencias contempladas en la legislacién colombiana, haciendo un buen uso
del suelo y del ecosistema propio de la Isla, con la enmienda que no se permitiran
actividades que incluyan carbon en la zona. La Sociedad Portuaria Puerto Bahia,
es el proyecto mas importante de infraestructura para el sector de hidrocarburo y
petroquimico del pais, es desarrollado por Pacific Infraestructure, en sociedad con

Pacific Rubiales Energy, quienes recientemente firmaron un contrato con
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Oiltanking Internacional, una de las compafiias mas importantes a nivel mundial,
especializada en el desarrollo y operacion de terminales para petréleo, gases y
quimicos, los cuales seran encargados del desarrollo del proyecto. El contrato
contempla gerencia de proyecto, disefio conceptual del puerto, ingenieria basica,
supervision de procesos constructivos y el inicio de la operacion. La construccién
e inicio de la operacion del puerto se desarrollara con los mas altos estandares
tecnolégicos y de manejo medio ambiental, cumpliendo con todas las normas
contempladas por la Organizacion Maritima Internacional (OMI), normas de
operacion y calidad de los puertos maritimos de mas alto nivel, y por supuesto
con la politica HSQE desarrollada por Oiltanking Internacional, con el objeto de
eliminar la posibilidad de accidentes y condiciones de insalubridad en areas de
operacion; ademas, de proteger el medio ambiente con la politica de

responsabilidad social que caracteriza a la compafiia.
4.3.3 Obtencién de datos técnicos.

Para la puesta en marcha de un proceso industrial es necesario que su aspecto
econdmico resulte favorable para el desarrollo sostenible de la empresa, sin
embargo, cuando se trata de dedicar parte del presupuesto a proyectos de
responsabilidad social corporativa, se traduce a términos de inversion,
correspondiente a un compromiso ético asumido desde la direccion donde las
utiidades podran arrojar mejoras en los procesos internos, econémicos y
medioambientales, optimar la reputacion corporativa y en el tema de imagen, la
compafia puede ofrecer mayor capacidad financiera. Los célculos realizados a
continuacion se desarrollaron con la finalidad de determinar los parametros mas
importantes y Utiles para la estimacion de costos, entre los de mayor interés se

tienen:
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a. Razén de flujo de gas de combustion

Durante el abastecimiento de petréleo crudo y nafta al terminal de Oiltanking
Colombia Puerto Bahia, los productos contenidos en las embarcaciones
experimentan altas presiones, lo cual conlleva a un aumento considerable en la
presion de vapor de tales productos y de esta manera a una significativa
produccién de vapores asociados a la contaminacion atmosférica por efluentes
gaseosos, en cuya composicion prevalecen compuestos organicos volatiles
(VOC'’s), compuestos inorganicos (SOx y NOx) y en algunos casos material
particulado, los que pueden ser fuertemente contaminantes para el entorno, y
causar graves impactos y efectos en las comunidades aledafias al puerto. Por las
razones anteriores se ha de disponer de un método que garantice reduccion en las
emisiones; este tratamiento consiste en un sistema que permite la recoleccion de
vapores (gases contaminantes), apoyado en la inclusion de un reactor catalitico, el
cual favorece la reduccion en las altas concentraciones de contaminantes. Los

puntos de sistema a trabajar son:

e Carga de crudo a buque tanques.
e Recibo de nafta desde buque tanques.
e Recibo de crudo desde barcazas.

e Envio de nafta a barcazas.

Para conocer la cantidad de vapores generados en estas operaciones, (los cuales
son considerados como flujos manipulados por el sistema de oxidacion catalitica y
por lo tanto se convierten en una medida relevante para el disefio conceptual de
los equipos) se utilizaron los parametros establecidos por la norma API 2000,
sabiendo que la temperatura de almacenamiento de las sustancias esta por
debajo de los 40°C (104°F) con una presion de vapor inferior a 5 kPa (0,73 psi) , el
flujo de salida de vapor (Vop) esta determinado por la siguiente ecuacion:
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Vop = 8,02V (Ec.34)
Donde:
Vop: flujo de inhalacion o exhalacion en ft3/h
Vop: flujo volumétrico maximo de cargue o descargue en gpm

En primer lugar, se identificaron posibles situaciones en el proceso de
cargue/descargue, atendiendo a simultaneidades en las operaciones de cada uno
de los muelles, con el fin de identificar cual de todas presenta una respuesta
critica frente a la mayor cantidad de generacion de vapores, Yy asi establecer una
relacion entre el flujo recolectado por la linea de recoleccion de vapores y el
disefio del sistema de oxidacion catalitica.

CASO I: OPERACION CON CRUDO *

En esta operacion (Figura 10) se realiza el cargue de crudo de dos buques tipo
Panamax, en el muelle principal (posicién de atraque 1y 2) ademas se realiza un

recibo de crudo mediante barcazas (posiciones de atraque 1 o0 2)

Figura 10 Descripcion grafica caso |

‘ A A A4}

-~ |

Fuente: Documento de Referencia Oiltanking Colombia S.A

! Crudo trabajado es Rubiales Blend
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Tabla 11. Valores de las corrientes de vapores CASO |

CORRIENTE FLUJO VAPOR GENERADO
VOLUMETRICO (BPD) (SCFH)
Entrada de crudo F; 120,000 29,735
Salida de crudo F, 830,267 205,733
Salida de crudo F3 830,267 205,733
TOTAL VAPOR GENERADO (SCFH) 441,201

Fuente: Elaborada en la presente investigacion

CASO Il: OPERACION CON CRUDO Y NAFTA

Para la operacion realizada en el caso Il, como se muestra en la Figura 11, se
llevan a cabo una serie de actividades de manera simultanea, en primer lugar un
recibo de nafta desde un buque tipo PANAMAX en el muelle principal (posicion de
atraque 2), simultaneamente se lleva a cabo una operacion con crudo, el cual es
recibido de dos barcazas y enviado a través de un buque tipo SUEZMAX en el

muelle principal (posicion de atraque 1).

Figura 11 Descripcion grafica caso |l

Fuente: Documento de Referencia Oiltanking Colombia S.A
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Tabla 12. Valores de las corrientes de vapores CASO Il

CORRIENTE

FLUJO
VOLUMETRICO (BPD)

VAPOR GENERADO

(SCFH)

Entrada de nafta F; 528,300 130,909
Salida de crudo F, 1660,534 411,469
Entrada de crudo F; 120000 29.735

TOTAL VAPOR GENERADO (SCFH) 572,113

Fuente: Elaborada en la presente investigacion

CASO Ill: OPERACION CON CRUDO Y NAFTA

En el caso lll se consider6 un envio de crudo desde un buque tanque tipo
Panamax en el muelle principal (posicion de atraque 1 o 2), un recibo de nafta en
el muelle principal (posicion de atraque 1 o 2) de un PANAMAX vy un recibo de

crudo mediante barcazas (posicion de atraque 1 o 2)

Figura 12 Descripcion grafica caso I

- PAFT A | L
X . Al FT

| ] ]

Fuente: Documento de Referencia Oiltanking Colombia S.A
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Tabla 13. Valores de las corrientes CASO Il

CORRIENTE FLUJO VAPOR GENERADO
VOLUMETRICO (BPD) (SCFH)
Entrada de nafta F,; 528,300 130,909
Salida de crudo F, 830,267 205,733
Entrada de crudo F3 120,000 29735
TOTAL VAPOR GENERADO (SCFH) 366,377

Fuente: Elaborada en la presente investigacion

De acuerdo a las cifras obtenidas en los céalculos anteriores se evidencia que el
caso que posee una respuesta critica del sistema es el segundo (CASO ll), con
una cantidad equivalente a 572,113 SCFH de vapores de VOC’s generados
durante la operacion, este flujo volumétrico sera de gran utilidad para el disefio de
equipos y estimacion de costos, debido a que en base a esta corriente se basan

todas las correlaciones de costos del equipo.

b. Requerimiento de combustible auxiliar.

El calculo de la cantidad de combustible requerido durante el proceso es
trascendental, debido a que influye de manera directa sobre los costos anuales de
operacion del sistema.

En primer lugar, se debe realizar una estimacion de la liberacion maxima de calor
en el quemador y esto equivale al calor suministrado, el cual se puede describir
mediante la siguiente ecuacion:

Qq = MC,AT (Ec.35)

Btu
Ib°F

Siendo m el flujo masico, C, el poder calorifico del aire (0,26 )(Control

GaseousEmissions EPA, 2000) y AT la diferencia entre la temperatura de la

mezcla de vapores a la salida y entrada del horno, en el Anexo D se encuentra
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que la temperatura a la cual los vapores salen del intercambiador de calor
recuperativo e ingresan al horno equivale a 287.2°C (548.96°F), y de la operacion
del reactor se conoce que la mezcla debe ingresar al mismo con una temperatura
de 350°C (662°F), por lo tanto, con estos valores se estima AT de la siguiente

manera,;
AT = 662°F — 548.96°F = 113.04°F (45.2°C)

El flujo volumétrico de vapores es convertido a flujo masico al multiplicarlo por la
densidad del aire correspondiente a 1.204 Kg. /m*® (Manual de aplicacién de la

energia Edlica, 1997)

1.204 Kg _ 0,0636 b

) m3 ft3
572.113ft3 lb
—— = 36.386,38 —
hr hr

Para hallar la cantidad de calor liberado se reemplazan todos los valores

obtenidos en la Ecuacion 20 y obteniendo que:

Btu

= 1.069.410,27
Qq hr

Para estimar la cantidad de combustible requerido, en este caso gas natural, se

utiliza la siguiente ecuacion;

Q
Qruer = 77— (Ec.36)
fuel

Donde @, es el calor desprendido en el proceso y Hg,,; €s el calor disponible del

combustible, se tiene de la hoja de datos de productos de Oiltanking que la

ysiendo 44,822 |a

capacidad calorifica del combustible es igual a 0,44 =

Btu
lbm°F

densidad del combustible gas natural (ver Anexo D), se obtiene que;
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Btu
Hfuel = 1971 f?

Teniendo el calor disponible del combustible se determina mediante la Ecuacion
21 que la cantidad de combustible requerido en la operacion es;

3

t
Qruert = 542.5724j;l—r Gas natural.

4.3.4 Descripcién del proceso

La planta de oxidacion catalitica tiene como finalidad reducir la concentracion de
los VOC’s provenientes de la manipulacion durante las operaciones criticas de
cargue y descargue de crudo y nafta en el terminal Puerto Bahia de Oiltanking
Colombia, a continuacién se describe el proceso propuesto para la eficiente
operacion del sistema de combustion catalitica disefiado, el cual esta plasmado en
la Figura 13 y en el diagrama adjunto al presente trabajo de investigacion.

Una corriente de nafta equivalente a 528,300 BPD es descargada desde un
PANAMAX vy enviada hacia los tanques de almacenamiento TA-5300-5 (TB-
5300-10), simultineamente dos BARCAZAS descargan 120,000 BPD de crudo y
son almacenados en TA-5300-1/2/3/4 (TB-5300-6/7/8/9). Desde estas unidades de

almacenamiento podra también realizarse el despacho de crudo.

Los vapores generados en estas operaciones equivalen a 572,113 SCFH y seran
recolectados mediante una linea de recoleccién de vapores en los brazos de carga

del puerto y enviados a la unidad catalitica.

El sistema de manejo de vapores esta integrado en primer lugar, por una linea de
recoleccion cerrada de vapores, que se encargara de agrupar mediante un
cabezal de recoleccion todos los gases generados durante el recibo y despacho

de los productos.
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Los vapores ingresan al sistema con una temperatura de 15°C y una presion igual
a 5 kPa, estos seran impulsados con la accién del Blower B-101y dirigidos hacia
la coraza del intercambiador de calor primario recuperativo E-101, en donde la
transferencia de calor con los gases de combustion provenientes del reactor les
permitird alcanzar una temperatura de 287.2°C; estos seran enviados al
quemador F-101, donde el aire de combustion, que es impulsado por el Blower
BA-102 y el gas natural (combustible), suministran el calor necesario para que la

corriente de vapores alcance una temperatura aproximada a los 350°C.

El flujo de vapores calentados es enviado hacia el reactor catalitico RC-101,
donde ocurrirdn las reacciones de oxidacion necesarias. El catalizador utilizado
dentro del lecho catalitico del reactor (Pt/Al,O3) permitira la conversion de la
corriente de VOC’s (en su mayoria Metano) a productos tipicos de la combustion
(caracterizados como CO, y Vapor de agua), con una concentracion de CH, igual
a 50.15 ppm y una temperatura de 403.95°C. EI RC-101 es un reactor
enchaquetado, el liquido refrigerante propuesto para el proceso de refrigeracion es
agua, la cual ingresa a la chaqueta con una temperatura de 25°C y procura
mantener estable la temperatura de reaccion, el refrigerante abandona la chaqueta
con un aumento minimo de temperatura (26,05°C), debido a la velocidad del
fluido. Con el objetivo de optimizar los recursos utilizados, el agua descargada de
la chaqueta, es enviada al tanque de almacenamiento de agua TA-5300- 6, donde
nuevamente, al cabo de un tiempo es recirculada al proceso, como liquido

refrigerante en la chaqueta del reactor.

Los productos de la combustion, son enviados al intercambiador de calor
recuperativo, donde circulan por los tubos del mismo, cediendo calor a la corriente
de vapores organicos que esta entrando al proceso, que segun la configuracion y
disefio del intercambiador debe disminuir su temperatura hasta que sea igual a

131.75°C y luego podran ser expulsados a la atmosfera.
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En caso, que las mediciones de concentracion en los productos de combustion
indiquen cifras no permitidas de VOC’s en la corriente de salida, esta sera enviada
a una torre lavadora (scrubbers), con el fin de disminuir el nimero de particulas
de compuestos organicos, mediante fenomenos de absorcion, al igual, que en el

reactor, la sustancia lavadora propuesta que arrastrara los VOC’s es agua.

Por razones de seguridad industrial, el sistema fue concebido, con la instalacion
de 2 flashback (antes de BA-101 y después del FA- 101), con el fin de controlar

llamas y eliminando la posibilidad de generacion de explosiones.

Figura 13. Diagrama del proceso
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Fuente: Elaborado en la presente investigacion
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4.3.5 Descripciéon general del sistema

En la descripcion general del sistema se hace referencia a requerimientos y
especificaciones minimas que debe cumplir el sistema al momento de su
instalacién y operacién, estas condiciones fueron estipuladas en base a hojas de
calculo proporcionadas por la compafiia para uno de los equipos instalados en su
terminal (ZTOF: Landfill Gas EnclosedFlareSystem)

El sistema debe estar disefiado para funcionar de manera continua con gas
natural como fuente primaria de combustible y bajo las condiciones especificadas
en la Tabla 14.

Tabla 14. Descripcién general del sistema

Parametro Valor

Velocidad de flujo (caso critico) 572.113 SCFH 9535,217 SCFM
Temperatura de entrada mezcla 59°F
Composicion 30-50% CH4 CO2 Aire, inertes
Calor Liberado 1.069.410,273}%
Presion de entrada 5 kPa
Temperatura de operaciéon 59°F- 269.15°F (in- out)
Tiempo de residencia 0,8 segundos
Humedad Relativa 90%
Clasificacion sismica del terreno Zona 4 poca actividad Sismica
Clasificacion areas eléctricas Clase 1 division 1
Elevacién del terreno +1 mt por encima del nivel del mar

Fuente: Ficha técnica Oiltanking Colombia
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Requerimientos para un 6ptimo rendimiento

La combustion se debe mantener estable con concentraciones del 30% - 50%
de metano en el flujo maximo, sin necesidad de realizar ajustes a la operacion.

Si la concentracion de CH, llega a un 20% en la tasa de alimentacion se deben
realizar ajustes al sistema, ademas, la pérdida de presion en el sistema de
oxidacion catalitica debe ser menor a 5 kPa.

El sistema no debe provocar pulsaciones ni vibraciones.

Las emisiones liberadas de CO no deben superar las 9.9 ppm en un intervalo
de 8 horas.

El sistema de oxidacion catalitica deber& alcanzar una destruccion de VOC’s
mayor del 99% y para compuestos organicos no volatiles una conversion del

98% sin realizar modificaciones a las condiciones de operacion.

Equipos y servicios requeridos para el sistema

El sistema de oxidacion catalitica debe poseer como minimo los siguientes

equipos:

o

o

2 sopladores

1 intercambiador de calor regenerativo (tubo — coraza).
1 horno

1 reactor catalitico

1 estacion de control

Electricidad

Agua (Proceso, Refrigeracion, Limpieza, Mantenimiento, Seguridad)

Condiciones requeridas para lainstalacion del sistema
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El equipo suministrado debe ser fabricado por el proveedor en sus
instalaciones, solo los equipos auxiliares como sopladores, protectores de
llama e instrumentos de control podran ser fabricados por otros.

El proveedor debe suministrar un sistema de control completo y funcional, debe
estar montado y ensamblado en un estante de acero inoxidable.

Los equipos y servicios auxiliares que se pueden requerir para la operacion del
sistema de oxidacion catalitica son:

a) Conjunto de valvulas de bloqueo (mariposa de alto rendimiento) con disco

de acero inoxidable y teflén, actuadores de fail-closed.
b) Un recipiente de separador de humedad con bridas en la entrada y salida

(acero inoxidable).

e Configuracion de intercambiador de calor recuperativo

Con base en el proceso se puede destacar que uno de los equipos que genera
una mayor incidencia es el intercambiador de calor primario recuperativo, por lo
tanto se realizo el disefio del mismo Anexo C y Tabla 15, a fin de recuperar un

70% de la energia del proceso y minimizar consumo de combustible.

Tabla 15. Principales propiedades y caracteristicas del intercambiador de calor

Variable- Propiedad Especificacién
Recuperacion Fraccional de energia 70%
Fluido caliente (tubos) CO,
Fluido Frio (coraza) CH,
Temp. Entrada en tubos 403°C
Temp. Salida tubos 131.75°C
Temp. Entrada coraza 15°C
Temp. Salida coraza 287.2°C
MLDT 88.54°C
Configuracién del Intercambiador 4-8
Arreglo de los tubos Triangular 30°
Longitud 10 ft
Espesor de pared 18 BWG
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Pitch 1Y in

Didmetro equivalente 0,72 in
Numero de tubos 154
Diametro interno de los tubos 0,0751 ft
Area interna de los tubos 0,6390 in°
Diametro interno de la coraza 23,251n
Superficie externa por longitud 0,2618 ft?
Area de Flujo cruzado carcaza 0,3378 ft?
Area intercambiador 319,39ft*
Requerimiento de calor, Q 4.926.803,3 Btu/h
Flujo mésico CO, 36.386,38 Ib/h
Flujo masico CH, 13.663,39 Ib/h
Caida de Presion total 5,657 psi
Coeficiente global de transferencia U, 67 6285 mMZ/K

Fuente: Elaborada en la presente investigacion

El intercambiador de calor tiene forma de tubos en U, debido a que estos son
ampliamente usados cuando el fluido que circula por los tubos es limpio, y de esta
manera las maniobras de limpieza y mantenimiento se simplifican. La carcaza es
de tipo J (Norma TEMA), que térmicamente resulta mas eficiente y disminuye la

caida de presidn, por lo tanto la distribucion del flujo es contracorriente.

Se asumié que el fluido que pasa por los tubos es el caliente, debido a razones de
seguridad y mantenimiento, para los célculos de disefio se tom6 como referencia
el CO, debido a que es uno de los productos de la combustion completa, por la
coraza fluye la corriente con menor temperatura, que caracterizamos para el
desarrollo del disefio como CHyg, ya que es uno de los VOC’s mas representativos
de la corriente para el disefio propuesto.

4.3.6 Obtencion y Andlisis de Costos

Para el desarrollo del andlisis de costos de equipos se utilizé el método de
estimacion de costos, que tiene un margen de error del 30% [Perry’s Chemical

Engineer’'s Handbook], para luego evaluar la factibilidad econémica de este
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proyecto. El costo total del proyecto fue obtenido mediante la estimacion de dos
clases de costos generales: inversion de capital total y el costo total anual.

Entre los elementos de inversion de capital total se situé aquello relacionado con
el costo del equipo comprado, instrumentacion, impuestos sobre ventas, fletes,
costos directos de instalacion (cimientos, soportes, manejo, colocacion, sistema
eléctrico, tuberias, aislante para conductos, pintura) Yy costos indirectos de
instalacion (costos de ingenieria, construccion y gastos de campo, honorario de
contratistas, arranque, pruebas de funcionamiento, acciones en caso de
contingencia).

Por otro lado se tienen los costos totales anuales dentro de los cuales se
consideran: servicios (electricidad, combustible), mano de obra (operacién,
supervision), mantenimiento y reemplazo de materiales (catalizador). Para este
estudio s6lo se considero la estimacion del servicio de combustible y electricidad,
debido a que el pago por el consumo de agua se realizara de manera

independiente al proyecto.
Costos Totales de Inversion

Los costos de equipos proporcionados son aplicables a incineradores en paquete,
lo cuales incluyen todos los equipos de brida a brida (Quemadores auxiliares,
camaras de combustién, catalizador, intercambiador de calor primario, proteccién
contra el clima, aislamiento, ventilador, sistema de control de temperatura,

chimenea y los soportes estructurales).

Para realizar una estimacion de la inversion inicial, en primera instancia se utilizo
la curva de costos, que corresponde a regresiones por el método de minimos
cuadrados de datos de costos proporcionados por los diferentes proveedores de

equipos de oxidacion catalitica.
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En la Figura 14, se encuentra la relacion entre el costo del equipo FOB Us (1999)
Vs flujo volumétrico de la mezcla de vapores (SCFM)

Figura 14. Costo del equipo FOB Us (1999) Vs flujo volumétrico de la mezcla de vapores
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Fuente: Control de destrucciéon de COV, EPA, seccién 3.2

Para una recuperacion de energia del 70% existe la siguiente correlacion basada
en regresiones de minimos cuadrados, datos proporcionados por diferentes

proveedores y flujos de vapores producidos entre los 2000 y 50000 SCFM.

EC = 1443 Q2>°*" (Ec.37)

Qtor = flujo de la corriente de vapores SCFM
Q =9535,217 SCFM

EC = 228.518,25 Usd Para el afio de 1999
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Se utilizé el indice de costos para ajustar el precio del equipo al afio 2012,

empleando la siguiente relacion:

Costo presente

valor presente indice de costo )

= Costo pasado ( (Ec.38)

valor del indice cuando el costo se conoce

Los indices de costos son obtenidos de ChemicalEngineeringPlantCostindex
(CEPCI 6 CE):indice de costo en el afio de 1999 = 390,6eindice de costo en el
afno de 2012 = 520,9

Para determinar estos valores se toman en cuenta los estados econémicos de las
principales empresas manufactureras de equipos requeridos, la disponibilidad de

los mismos y la tecnologia que estos aplican.
Costo Presente (2012) = 399.310,79 Usd

La estimacion de costos totales de inversion se realizé en base al valor del
equipo para el afio 2012, y tuvieron en cuenta factores de gran importancia
asociados a la construccion e instalacion del equipo, el calculo de las cifras
expuestas en la Tabla 16 se realiz6 con base a las aproximaciones recomendadas
por la Perry’s Chemical Engineer’s Handbook para este tipo de investigaciones.

Tabla 16. Descripcién de costos directos del sistema

Costos De Inversion |

Costos de Equipo Comprado.
Incinerador + Equipo auxiliar $399.310,79
Instrumentacion $39.931,08
Impuestos y fletes $31.944,86
Costo de equipo comprado $471.186,73
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Costos directos de Instalacion

Cimientos y soportes $37.694,94
Manejo y colocacion $ 65.966,14
Eléctrico S 18.847,47
Tuberia $9.423,73
Aislante y pintura $9.423,74

Costos directos de Instalacion

$ 141.356,02

Costos Indirecto de Instalacion

Ingenieria y Construccién $70.678,01
Honorario de los contratistas $47.118,67
Arranque y commissioning $14.135,6
Contingencias $14.135,60

Costos Indirecto de Instalacion

$ 146.067,89

Costo Total de Inversion

$ 758.610,64

Fuente: Elaborada en la presente investigacion®

El costo total de la inversion para implementar un sistema de oxidacion catalitica

es de 758.610,64 Usd equivalentes a $ 1.343.499.443,44 pesos colombianos.

Costo Total Anual

Para estimar los costos totales anuales de la operacion del sistema de oxidacion
catalitica se tuvo en cuenta: mano de obra (supervisor, operador), mantenimientos

programados (mano de obra y materiales), reemplazo de catalizador y utilidades

(gas y electricidad)

o Mano de Obra

Para realizar un estimativo del costo de la mano de obra se asumieron las

siguientes condiciones:

v/ 8.000 horas anuales de operacion.

?| as cantidades estan expresadas en $ Usd
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v Costo de hora laborada de operador $8.881 (salario base de $1.500.000, 2304
horas trabajadas al afio y un total de 1000 turnos).
v' Factor sugerido para el célculo del costo anual del operador sistema de

combustion catalitica. (0,5 hora/turno.)

ora
* 8881

* 1000 turnos = $4.440.500
turno hora

Costo anual de operador = 0,5

v Factor sugerido para el célculo del costo anual del supervisor del sistema de
oxidacion catalitica (15% operador.)

Costo anual del supervisor = 0,15 * $4.440.500 = $666075.

o Costos de mantenimiento
Para estimar los costos generados por la mano de obra de mantenimiento del

oxidador catalitico se tuvieron en cuenta las siguientes condiciones:

8.000 horas anuales de operacion.
Costo de hora laborada de operador $9.000
Un total de 1.000 turnos

D N N NI N

Factor sugerido para el célculo del costo anual del operador sistema de

combustion catalitica. (0,5 hora/turno.)

hora
Costo anual de mano de obra mantenimiento = 0,5 ;
Uurno

$
* 9000 * 1000 turnos
hora

De modo que el costo anual por mantenimiento es:

Costo anual de mano de obra mantenimiento = = $4.500.000 anuales
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Los costos de los materiales para el mantenimiento del equipo representan el

100 % de los costos de mantenimiento, es decir,$ 4.500.000 anual.
o Reemplazo de catalizador

Los costos relacionados con el reemplazo del catalizador son altamente variables
y dependen exclusivamente de la naturaleza del catalizador, por lo que resulta
casi imposible predecirlos de manera general, sin embargo se pueden alcanzar
aproximaciones al conocer si pertenecen a catalizadores en base a Oxidos

metalicos, o en base a metales nobles.

Para nuestro estudio el catalizador esta desarrollado a partir de metales nobles, y
su costo puede acercarse alrededor de los 3.000 Usd/ ft* para el afio de 1988 y
con el método de estimacibn mediante el uso del indice de costo se puede

aproximar a un valor cercano para el afio del 2012.

o Indice de costo en el afio de 1988 = 342,5

o Indice de costo en el afio de 2012 = 520,9
Costo Presente (2012 = 4562.6277 Usd/ft3

Para estimar el volumen de catalizador se utiliz6 la siguiente relacion:

Q

Q=
Veat

(Ec.39)

, . o , . t3
Q representa la razon de flujo volumétrico a través del lecho catalizador en (ﬁ) y

@ la razén espacial, la cual se computa a condiciones de 60°F y 1 atm, por lo tanto

el flujo volumétrico debe ser corregido a estas condiciones.
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Para catalizadores monolitos de metal precioso la razén espacial generalmente
cae entre 10.000hr~! y 60.000h~1(Control de destruccion de COV, EPA, seccion
3.2)
60 — 460 ft3
Qcorregido aso°r = 9535,217 SCFM x (m> = 9511,43 —
Ahora bien, despejando de la Ecuacion 24 el volumen del catalizador se obtiene
que:

_ Qcorregido a 60°F

Vcat - @

(Ec.40)

Tomando una razon espacial de 20.000hr~! o0 333.33min"! y reemplazando se
tiene que para el volumen:

Vear = 28,53ft3
Para estimar el costo generado por el reemplazo de catalizador se multiplica el
volumen por el valor del metal.

Costo de reemplazo catalizador = $130.171,54 Usd

$130.171,54 Usd = 230.533.797,34 pesos colombianos

Utilidades

Para estimar el consumo de electricidad del sistema de oxidacion catalitica,
particularmente el consumo de energia del Blower (ventilador), referida a la
potencia en Kilowatts necesaria para transportar la mezcla gaseosa, es necesario
tener en cuenta el flujo de vapores, la eficiencia combinada entre el

motor/ventilador y la caida de presion en el sistema.
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La eficiencia de los ventiladores industriales se encuentra en un rango de 40 al
70%, mientras que la eficiencia de un motor se aproxima a 90%; por otro lado la
caida de presion tipica en un sistema de incineracion catalitica es de 6 pulgadas
de H,0, esta aproximacion es util en este tipo de estudio, basado en condiciones
especificas del sistema, del gas residual y del gas de combustion.

Por lo tanto la potencia del ventilador esta representada por la siguiente ecuacion:

) 1.17 «107* Q * AP
Potenciaygptitador = - (Ec.41)

Teniendo que;
Q=9535,217 SCFM

AP = 6" H,0
(40 +90)
E=—7"=65%
2
. (1.17 * 10™*) % (9535,217) * (6"H,0)
Potenciayentitador = 065 = 10.29802 Kw

La tarifa de electricidad corresponde a $310 pesos Colombiano/kWh, con esta
tarifa se hace una estimacion del costo del consumo energético generado en el

afio por la operacion del sistema de oxidacion catalitica de la siguiente forma:

horas $310

Costo electricidad = 10.29802 Kw * 8000
osto electricida w prossl i EnTA

= $25.539.089 Anual

En el caso del combustible, segun el dltimo informe presentado por la
Superintendencia de Servicios Publicos (Superservicios) que corresponde al
periodo del primer semestre del 2011, en el boletin reportado por
Superintendencia Delegada para Energia y Gas de la Direcciéon Técnica de Gas y

Combustible que la tarifa de gas natural en un promedio nacional corresponde a
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g7g2peses C‘:ri‘;mbianos, se obtiene el costo generado por el consumo de combustible
anual:
ft3 m3
542.5724— = 15.366 —
hr hr
m3 horas $878
Costo Gas Natural = 15.36 — * 8000 —— * = $107.888.640 Anual
hr afio m3

La estimaciéon de los costos totales anuales calculados anteriormente se

encuentra agrupada en la Tabla 17.

Tabla 17. Descripcién de costos anuales del sistema

Costos Anuales ‘

Costos anuales directos

Mano de obra
Operador S 4.440.500
Supervisor $ 660.075
Mantenimiento
Mano de obra $ 4.500.000
Materiales $4.500.000
Utilidades
Gas natural $107.888.640
Electricidad $ 25.539.089
*Qtros gastos S 8.460.345
Seguro (1% TCl) $13.434.995
Costo Total Anual $169.423.644

*Otros gastos representan el 60 % de la suma de los costos generados por mano de obra y mantenimiento.
*Las cantidades estan expresadas en $ colombianos

4.3.7 Analisis de costos

Para el andlisis de los costos obtenidos (Costo de Inversion Total, Costos Anuales

y Reemplazo de Catalizador), se utilizaron indicadores financieros que permitan
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determinar la rentabilidad de la inversion a realizar, sin embargo, es claro que para
evaluar los costos de un sistema de control de contaminacion los pardmetros de
interés cambian radicalmente, debido a que el costeo de estos equipos siempre

incluyen gastos pero no necesariamente ingresos.

Por lo tanto, la determinacion de una sola herramienta no es de gran utilidad para
llegar a una conclusion respecto a la inversion, estas se deben seleccionar de
acuerdo al proyecto y al aspecto que se pretenda evaluar.

Una de las herramientas financieras méas utiles en los departamentos ambientales

es el VPN (Valor Presente Neto), y CAUE (Costo Anual Uniforme Equivalente).

e Valor Presente Neto

Para obtener el VPN generado por el proyecto de inversion, se establecioé que el
tiempo de vida util del sistema es de diez afios, con una tasa de descuento de 19
% efectivo anual. Se determiné una anualidad en funciéon de los costos anuales
obtenidos, el reemplazo de catalizador se programé para ser realizado cada 3
afos, y el costo generado serd sumado con la anualidad programada para ese

afio y con base en la Ecuacién 14 se calcul6 el VPN.

El diagrama de flujo de caja de la inversion y el proyecto en general es el

siguiente:
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Figura 15. Diagrama de flujo para calculo de VPN

$-169.423.644 ) .
$-169.423.644 $/ afio $-169.423.644 $/ afio $-169.423.644 $/ afio

$-1.343.499.443,44 L———=$ —230.533.797,34 ———$—230.533.797,34

Fuente: elaborada en la presente investigacion

VPN(0,19) = $ —2.250.904.562

Esto quiere decir que si se decidiera pagar en la actualidad toda la inversion
realizada durante los préximos 10 afios en el proyecto, el desembolso a realizar
seria aproximadamente de $2.250.904.562 millones de pesos, lo cual, incluiria el
costo del equipo, los costos directos e indirectos de instalacion, impuestos, mano
de obra de operador y supervisor durante 10 afos, servicio de mantenimiento
cada afo y materiales utilizados para este, servicios como electricidad,
combustible auxiliar y reemplazo de catalizador el cual se program06 para ser
realizado cada 3 afios, se concluye a partir de valor obtenido en este indicador que

la inversidon no es rentable en términos financieros.

e Costo Anual Uniforme Equivalente
En caso que la inversion a realizar sea financiada, y se decidan pagar montos
anuales uniformes a lo largo de la realizacion del proyecto, se presenta la

siguiente opcion:
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Figura 16. Descripcioén de flujo para calculo CAUE

0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
Afnos
) y
-169.423.644 o
$-169.423.644 $/ afio $ $-169.423.644 $/ afio $-169.423.644 $/ afio

$-1.343.499.443 44 > —230.533.797,34 L $-230.533.797,34

Fuente: Elaborada en la presente investigacién

Primero se dividieron los pagos de $ 230.533.797,34 en una serie uniforme de 10

pagos de X$ al final de cada afio.
(1+0,19)1° -1
0,19
X =$—18.660.009,26

—461.067.594,7 =X

Ahora se dividié el pago de la inversion inicial en 10 pagos de Z$ al final de cada
afo y se tiene que:

(140,190 —1
0,19

Z = $—54.373.181,6
CAUE = —CAO —X—-Z
CAUE = —169.423.644 — 18.660.009,26 — 54.373.181,6

—1.343.499.443,44 = Z

CAUE = $— 242.456.834,9
Esto quiere decir, que en caso tal, la inversiéon se decida cancelar a lo largo de la

vida util del proyecto, el monto anual uniforme a desembolsar por parte de la

compafiia corresponde a la suma de $242.456.834,9 pesos colombianos, como
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no existe la posibilidad de generar ingresos con la implementacion de esta

tecnologia financieramente no resulta aconsejable.

Beneficios e impacto de laimplementacion de la tecnologia.

Con el andlisis de las cifras obtenidas al realizar los calculos de los indicadores
financieros seleccionados, se concluye que econdémicamente no resulta viable la
implementacion de esta tecnologia en la empresa, probablemente, a la no
generacion de ingresos, sin embargo cabe resaltar el impacto ambiental y social
gue generaria una serie de aspectos favorables para la compafia y su razoén,

entre los que se tienen:

Mejorar la gestion ambiental de la empresa.
Controlar y reducir contaminantes.

Adopcion de métodos de operacion mas limpios.
Reduccion de riesgos relevantes para el ambiente.
Optimizacion y uso racional de recursos.

Fortalecimiento institucional.

AR N N N N SR

Cumplimiento de normas legales y técnicas ambientales.

Otro aspecto a destacar son todos aquellos beneficios tributarios que podrian
representar un ahorro significativo para la compafia, en Colombia los incentivos
tributarios han sido ampliamente utilizados para promover el crecimiento de
algunas actividades economicas especificas o impulsar el desarrollo en regiones

determinadas.

Uno de estos incentivos por ejemplo es que, en Colombia la Ley 223 de 1995
establecio la deduccion de hasta el 20% de la renta liquida por inversiones en
control y mejoramiento ambiental (Articulo 158-2 Estatuto Tributario)y la exclusion

del IVA, entre otros bienes, a los equipos y elementos nacionales o importados
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que se destinen a sistemas de control y monitoreo, necesarios para el
cumplimiento de las disposiciones, regulaciones y estandares ambientales(Articulo
424-5 Estatuto Tributario), con el fin de promover y facilitar el mejoramiento del

desempeiio ambiental y el cumplimiento de las normas a los sectores regulados.

También se desarroll6 un estudio acerca de las posibles fuentes de financiacién
de proyectos que persigan la preservacion del medio ambiente, el cual se presenta

a continuacion:

e Principales fuentes de financiacion disponibles para la inversion

Los proyectos de mitigacion reducen el volumen de gases de efecto invernadero
ya sea mediante disminuir su produccion, utilizando energias renovables o bien a
través de su captura o secuestro, estos proyectos de adaptacién ayudan a
proteger a las sociedades de los impactos ocasionados por el cambio climatico
actual. Las medidas de mitigacidn en los paises en vias de desarrollo pueden ser
implementadas unilateralmente, con apoyo financiero internacional o mediante

los mercados de carbono en forma de proyectos de reduccion de emisiones.

Las iniciativas unilaterales de mitigacion son generalmente apoyadas por
gobiernos locales o nacionales e incluyen normas y regulaciones (por ejemplo,
destruccién obligatoria de gas de relleno sanitario), impuestos (por ejemplo, gravar
gasolinas, diesel y otros combustibles fésiles), subsidios directos o indirectos
(tarifas preferenciales para productores de energia renovable), y programas
sociales (distribucion de lamparas eficientes).

Las iniciativas de mitigacion con financiamiento internacional obedecen a politicas
o0 proyectos implementados en conjunto mediante aportaciones de paises

desarrollados directamente o mediante diversas fuentes de financiamiento.
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El Mecanismo de Desarrollo Limpio (MDL) es uno de los tres mecanismos
establecidos en el Protocolo de Kioto para facilitar la ejecucion de proyectos de
reduccion de emisiones de gases de efecto invernadero por las partes que son

paises en vias de desarrollo en cooperacion con paises desarrollados.

Las medidas de adaptacion pueden ser implementadas unilateralmente por los
paises en vias de desarrollo o con apoyo financiero de paises desarrollados,

instituciones financieras u organismos multinacionales.

En los dltimos afios, varios paises y organizaciones han fomentado activamente
actividades climéticas en paises en vias de desarrollo. Este apoyo se ha
incrementado desde la primera Conferencia de las Partes de la CMNUCC en
1992. Existe ya experiencia y capacidades en instituciones financieras y
organismos multilaterales para iniciativas de financiamiento de proyectos de
adaptacién y mitigacion. A continuacién se enumeran algunas de las mas

importantes.
o Fondo de Adaptacion (Adaptation Fund)

El Fondo de Adaptacion de la CMNUCC fue creado por las Partes al Protocolo de
Kioto para financiar proyectos y programas de adaptacibn en paises
particularmente vulnerables al cambio climatico. EI Fondo de Adaptacion es

financiado mediante ingresos procedentes de proyectos MDL y otras fuentes.
o Climate Investment Funds

El Climate InvestmentFunds (CIF, en inglés) son un esfuerzo colaborativo entre
Bancos Multilaterales de Desarrollo y paises desarrollados para brindar
financiamiento y educacion necesarios entre el aflo 2008 y un acuerdo climatico

global después del 2012.
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o Banco Inter-Americano de Desarrollo

El Banco estd ayudando a América Latina y el Caribe a lograr su desarrollo
sostenible. El cambio climético, el medio ambiente y la seguridad alimentaria se
encuentran entre las principales prioridades para la agenda del desarrollo en
América Latina y el Caribe durante la préxima década. Una cuarta parte del total
de préstamos anuales del BID para el afio 2015 —o alrededor de US$ 3 mil
millones al afilo—, servir4 para apoyar proyectos en las areas de cambio climatico,

energias renovables y sostenibilidad del medio ambiente.

o Fondo para la accion ambiental

En Colombia por otro lado encontramos el Fondo Para la Accion Ambiental
(FPAA) y fue creado en 2000 en desarrollo de un acuerdo bilateral entre los
gobiernos de la Republica de Colombia y de los Estados Unidos de América, en el
marco de la Iniciativa para las Américas. La Iniciativa ha promovido la reducciéon
de deuda y la celebracion de acuerdos de canje de deuda por naturaleza. Algunos

de los criterios fundamentales para la asignacion de recursos son:

Proyectos que generen impacto significativo.
Evaluacion y mitigacion de impactos ambientales

Prevencion y resolucién de conflictos ambientales

D N N NN

Proyectos que generen una nueva cultura.

4.4. SIMULACION EN ESTADO ESTACIONARIO ELABORADA EN HYSYS®

Para obtener la solucion del reactor de oxidacion catalitica y los perfiles a través
de la longitud del reactor, éste se dividié en varios subvoliumenes (4 secciones en
el presente caso de estudio). Compuesto por una serie de tubos empacados con
catalizador y rodeados por una coraza con fluido térmico, se especificaron ciertas

condiciones tales como:
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o Paradmetros geométricos (nUmero de tubos, didmetro y longitud de los
tubos, diametros y propiedades del catalizador.

o Caracteristicas del fluido térmico (flujo, temperaturas de entrada y salida o
Temperatura de salida de sus productos o bien, la cantidad de calor que
transfiere

o Reacciény ley de velocidad

Ajuste de lareaccion al entorno de simulacion

Se inicié un nuevo caso con los siguientes componentes:
= Metano (Methane)
= Oxigeno (Oxygen)
» Dioxido de carbono (CarbonDioxide)
= Agua (Water)

Como paquete de fluidos se asocié el de Peng-Robinson, ya que éste,

generalmente se emplea para operaciones asociadas a la industria.

En la Figura 17, se muestran algunos parametros de la reaccion, donde se
relacionan: el numero de segmentos o volumenes, la informacion de las
propiedades del catalizador como diametro de la particula, densidad y capacidad
calorifica; del mismo modo, se identifican las propiedades de trabajo para el

reactivo correspondiente
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Figura 17. Parametros e informacién de dimensionamiento

ﬁl Sim Oxidacion catalitical .tpl - HYSYS 3.2 - [R-100 - Set-1]
# File Edit Simulation Flowsheet Tools Window Help

D2 E(GCma k=< ||owe| 484
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FReaction Set |EEE]
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Integration |nformation
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Finirurn Step Fraction 0] 1.0=-06
Finirumn Step Length | 5.0e-06 m

Catalyst D ata

Particle Diameter [ 0.00800 m
Particle Sphericity | 1.000
Solid Density | 2500.0 kg/m3
Bulk Dengity | 2000.0 kg/m3
Solid Heat Capacity | 836.000 k) fkg-T

Design _ Reactions | Rating | “Workshest | Performance | Dynamics |

Delete | |

Fuente: Simulaciéon en HYSYS®

Del mismo modo, se aplico la secuencia de pasos para incluir todos los equipos
criticos en el sistema de oxidacion catalitica, a saber: intercambiador de calor
recuperativo, horno o calentador y como valor agregado, se planted un enfriador
para tratamiento de la emision de diéxido de carbono a la atmésfera, como se

observa en la Figura 18.
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Figura 18. Bosquejo de la simulacidn en estado estable de Oxidacién Catalitica

Lo ™ | —‘J\/\/\f

Fuente: Simulacion en Hysys®

Por otro lado y como resultado de la simulacion, se observa en la Figura 19, el
comportamiento de la temperatura a lo largo del reactor; es de anotar, que el perfil
mostrado hace referencia a la simulacion en estado estacionario, razén por la cual

difiere del desempefio obtenido en la simulacion con MATLAB®.
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Figura 19. Perfil de temperatura en estado estacionario para el fluido y para la superficie del

tubo
Temperature
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Fuente: Simulacion en HYSYS®

Como se observa de la Figura 19, el perfil de la temperatura del fluido en funcién

de la longitud de reactor contrasta con lo evidenciado en la simulacion de Matlab,

esto se debe principalmente al modo de operacién, que para el caso de Hysys,

esta en estado estacionario, mostrandose una operacion no severa.
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5. CONCLUSIONES

La respuesta global del sistema de oxidacion catalitica en términos de
estabilidad del reactor obtenida en la simulacion de las variables estudiadas
para evaluar la operacion, no se consider6 como un sistema propicio para
implementar en la empresa Oiltanking. Pese a que se obtuvo una
conversion hasta de un 99,90% de CHy,, las temperaturas alcanzadas por el
catalizador y el fluido resultaron inconsistentes para una operacion normal
(328,45 K y 1500 K, respectivamente). Sin dejar de lado, queel estudio de
pre factibilidad econémica (VPN (19 = $ - 2.250.904.563 y CAUE
=$242.456.834,9 respectivamente), arroj0 una inversion poco atractiva,que

no resultésostenible para la compaiiia.

Las limitaciones en la solucién del modelo matemético, probablemente se
deben a aquellos criterios y consideraciones que se tuvieron en cuenta, al
momento de plantear las asunciones que determinaban la respuesta del
sistema; ya que por tratarse de un modelo a escala de laboratorio, no se
ajustd a los datos manejados a nivel industrial. De lo anterior sobresale, que
no se elaboré un analisis termodinamico, a causa de la insuficiente
informacion en conocimientos de calores de formacién y entropias para las
reacciones planteadas; y los problemas, también se asociaron a
aquellasrestricciones en el mecanismo de reaccion, puesto que solo se

sugirié, mas no se evalué experimentalmente.

Aunque se elabord una revision profunda y detallada de la simulacién, no
hay forma de comprobar que el modelo matematico seleccionado, se ajuste
a condiciones industriales. Esto apunta, a los comportamientos asociados
con la transferencia de calor: perfil de temperatura del fluido y del

catalizador a lo largo del lecho catalitico. Las temperaturas alcanzadas por
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estas variables (Figuras 6 y 7) evidencian una operacion severa y que
excede a la temperatura soportada por el catalizador; mostrando que no

hay mutua regulacion entre las 2 fases contactadas.

Por tratarse de un reactor donde ocurre una reaccion exotérmica, los
perfiles revelan una excesiva sensibilidad a la variacion de algunos criterios
basados en los efectos de la velocidad de superficie, coeficientes de
transferencia de calor y area de transferencia de calor. Lo anterior, se
concluye puede llegar a normalizarse por los flujos manejados en la

operacion y la estabilidad de la temperatura dentro del reactor.

Se destaco el efecto la velocidad superficial, ya que por tratarse de una
interaccion heterogénea, el grado de divisién del reactivo sélido influy6
notablemente en la velocidad de la reaccién. Lo anterior, por ser una
reaccion netamente superficial, cuanto mas finamente dividida se
encuentre, mayor sera el nimero de moléculas expuestas al choque y por

consiguiente, el nimero de choques eficaces aumentara

La inversion econdmica que se debe realizar para la implementaciéon del
sistema de oxidacion catalitica en el terminal Baru de Oiltanking Colombia
es poco atractiva en términos financieros, pues, tanto la inversion inicial
como los costos de operacion y mantenimientos son altos, sin embargo, a
sabiendas de que la calidad ambiental es parte del bienestar social que el
desarrollo pretende ofrecer, estos deben ser permanentemente
comparados con los beneficios y con las ganancias potenciales de la

evolucion econdmica que se genera con su actividad portuaria.

La simulacion en hysys, facilité la compresion de la estructura del sistema

de oxidacioén catalitica. Las diferencias entre los resultados de la simulaciéon
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de Matlab y Hysys, se deben a que las condiciones de operacion cambian
en estado estacionario, el margen de error aumenta, por lo tanto el volumen

del reactor resulta ser mayor para los resultados de Hysys.
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6. RECOMENDACIONES

Se propone la elaboracion de pruebas experimentales, que evallen la
veracidad del modelo matematico estudiado en la presente investigacion, a
fin de ajustarlo a la operacion trabajada en la industria y definir

correctamente la simulacién bajo condiciones reales.

Se sugiere adelantar investigaciones experimentales que permitan la
obtencion de datos, que corroboren las leyes cinéticas propuestas en el
presente proyecto para la reaccion de oxidacion catalitica de COV’s con
catalizadores de Pt/Al,O3 a escala industrial.

Se recomienda mejorar la configuracion del reactor de multitubular a un
reactor de lecho fijo adiabatico con exceso de material inerte, que
compense las pérdidas de calor y evite las reacciones secundarias, a causa
de una reaccion altamente exotérmica. Adicionalmente se sugiere, que para
lograr cubrir la operacién, se disminuya el diametro del reactor, a fin de
evitar la formacién de puntos calientes o estudiar un material refractario que

solucione este problema.

En el evento de superar los estdndares establecidos por la legislacion
colombiana vigente, a la unidad de tratamiento de vapores se le podra
instalar una torre lavadora (scrubbers) cuyo principal objetivo, alcanzando
una eficiencia del 90%, es el de remover particulas y gases

simultdneamente por medio del contacto (absorcién) con un liquido lavador

(agua).

Se recomienda, en caso que se desee continuar con la investigacion, tener

en cuenta todos los equipos requeridos del sistema de incineracion
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catalitica, determinar técnicamente las propiedades de cada corriente y
realizar la simulaciébn en Hysys en estado dindmico, y de esta manera se

podran obtener resultados mas aproximados a la realidad.

Con el objeto de prevenir perdidas de eficiencia en el sistema y evitar
violaciones a las condiciones limitantes establecidas en la normatividad
legal ambiental colombiana de emisiones atmosféricas contaminantes, se
sugiere la incorporacion de un enfriador, como aparece en la simulacion de
hysys, que se encargue de controlar la temperatura de la corriente de

gases de combustion emitidas a la atmosfera.

Se recomienda considerar los beneficios e incentivos tributarios como
ahorros generados por la implementacion de la tecnologia, y asi estimar
ingresos para el proyecto, esto dependiendo del historial econdémico de
Oiltanking Colombia, lo cual generaria un contexto financiero mas

interesante, rentable y productivo.
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ANEXOS

ANEXO A. RESOLUCION DEL METODO DE LINEAS PARA EL CONJUNTO DE
ECUACIONES DIFERENCIALES PARCIALES

La solucion numérica del problema divide al reactor en 4 secciones con 5 puntos
nodales. La concentracion del gas esta a 10,000 ppm, dando lugar a la condicion
inicial de que todas las concentraciones nodales internas, determinadas para z=0:
Yen = 10000, para n=2...(N+1)

Lo mismo ocurre con las temperaturas nodales del gas, catalizador y salida de la
chaqueta:

Ten = 623.15 K, para n=2... (N+1)

T,, = 323.15 K, para n=2... (N+1)

Tyn = 298.15 K, para n=2... (N+1)

Si a t=0 la concentracién de arranque se mantiene constante a 0 ppm, da lugar, a
la condicion de frontera del nodo 1 para cada una de las variables de proceso:
Para cualquier t,z >0

Yon = Yeol 220

Ten = Teol z=0

Tsn = Tsol =0

Twn = Twol z=0

Otra condicién frontera, para el caso de las temperaturas supone una variacion de
la frontera aislada en el nodo N+1 para tiempos mayores e iguales a 0, para el
caso de la concentracion se supone como 0.

0YGN+1 — 0 0TGN+1 — 0 O0TsN+1 — 0 0TywN+1 -0
9z ' 9z " 0z ' 9z
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= Concentracion en fase gaseosa

La expresion global para la variacion de concentraciobn con respecto al tiempo
(Ecuacién 30), se reescribe utilizando una féormula diferencial central para la
segunda derivada, para cada uno de los nodos:

oy, = —Fopao (A_y) L Ders Yave

epg \Az Az? Ven+1 = 2Y6n + Yen—1)— acKe(yg — ys) + Cs

Utilizando una diferencia finita de retroceso de segundo orden para cada una de
las ecuaciones anteriores, se deriva la frontera aislada asi:

0YGa _ 3Vga — 4Yg3 + Vg2
0z 20z

De modo que:

4y43 — Vg2
Yga = 93 g

El procedimiento es el mismo que en el apartado anterior, asi se simplifica el
proceso para cada una de las ecuaciones, de esta forma se reescriben las
ecuaciones 31-33, respectivamente, empleando la formula diferencial central:

= Temperatura en fase gaseosa

Ten -— HoPgo ATg kGeff agh
0—= ( ) + Tene1 — 2Tgn + Ton1) ——— (T -T
¢ £, Az ,DGCPGAZZ ( Gn+1 Gn Gn 1) pGCPG ( Gprom Sprom)
4hy VhveAHR

- A5 . -~ (TGprom - TWprom) +

eDpp;Cpg P:Crac

0Tga B 3Tygs — 4Ty3 + Ty,
oz 20z

4T3 — T,
g3 g2
Tgs 3

» Temperatura en el catalizador
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OTs _ ksery ash
Pt = m (Tsn+1 — 2Tsn + Top—1) — m (TSPROM - TGPTO"‘)

he
Yas AHg
- (1 — S)DR.DSCPS (TSprom - TWprom) +

PsCps

0z 20z
4T3 — Ty

Te, =
S4 3

= Balance de energia en la salida de la chaqueta
Ty k,,

ot PwCwAz?

4 hweDr(Tg — Tw) + hysDr(Ts — Ty,)
Pw Cpwdy (Dr + dy)

(Twn+1 - 2TWn + TWn—l)

0z 20z
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ANEXO B: CALCULO DE PROPIEDADES Y FORMULAS EMPLEADAS EN LA
SIMULACION:

Concentracion del sélido

Y6

Khe
O

Vs =

Velocidad de reaccién heterogénea

ng = UKéle CeYs

5 —6543
(—Rcm,) = 1.35 x 10 exp( T )CC'EL
(Salomons et al., 2004)

Concentracion del gas ideal

P,
Co = i
Superficie volumen radio fase gaseosa y fase sélida
ag = 4/Dy
_ 4
Dy (1 i s)

Difusividad efectiva

Qg

Desr = (D xe€)/ 7

Coeficiente de difusion de Knudsen

T 0.5
Dk = 97 < Tpom > (M)
Moédulo de Thiele

¢ = L. kvc/Deff
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Efectividad interna

n =tanh(¢)/¢

Difusividad global

Dyp = [(9-86exp™) (T3 7%)]

Constante cinética por superficie de catalizador
ks = Lckyc

Coeficiente de dispersion térmica efectiva axial

kerr = L (’Iz_z) B |l<1 ~B (g»z

N

k
2kVT—¢ (1—<k—f)3 ks B+1 B-1
f s «1n — —
k:B |
|

Donde B

1

1-— 8)0.9

B=1.2(

Constante cinética por volumen de catalizador, hallada por Arrhenius

—E
=0 ()

Coeficiente de conveccion térmica

0 \2/3
h = JHPuCq <%>
9

Numero de Reynolds

v.D
Re = UsZePr
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ANEXO C: DISENO DEL INTERCAMBIADOR TUBO-CORAZA RECUPERATIVO
70%

La combustion de compuestos organicos volatiles puede llevarse a cabo en
incineradores térmicos o cataliticos, en los Ultimos, se procura aumentar la
proporcién de reaccion permitiendo que esta ocurra a temperaturas mas bajas,
reduciendo el consumo de combustible requerido y de esta manera minimizar
costos de operacion.

Los requerimientos de combustible auxiliar también pueden reducirse permitiendo
el intercambio de calor entre la corriente de salida de los productos de la
combustion y los VOC’s de la corriente de entrada, de esta forma, se logra
precalentar la mezcla, mediante la accién de un intercambiador de calor primario
recuperativo y asi mejorar la eficiencia energética del proceso.

Debido a lo anterior, se requiere disefiar un intercambiador de tubos y coraza que
cumpla con las siguientes especificaciones:

Fluido caliente: Vapores de combustionCO, y vapor de agua (tubos) del fluido
caliente tenemos que la temperatura con la que los vapores abandonan al reactor
es de 403.94°C, entonces;

T, =403.95°C

Tz =?

Fluido Frio: Corriente de entrada de VOC’s (coraza), en su mayoria metano.

Del fluido frio sabemos que la corriente de vapores residuales ingresa al proceso
con una temperatura de 15°C, ya que a esa temperatura es que se producen los
vapores del crudo que se esta manejando en la operacion.

tl =15°C

tzz?

Para determinar la temperatura de salida de los vapores calientes del
intercambiador de calor tuvimos en cuenta varias asunciones;

e Larecuperacion fraccional de energia debe estar especificada.
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e Latemperatura de salida no debe estar cerca de la temperatura de ignicion
de los vapores.

e La cantidad de combustible auxiliar y del aire de combustién auxiliar son
pequefios con relacion al gas residual, asi que las razones de flujo de masa
de los gases, en ambos lados del intercambiador son aproximadamente los
mismos.

e Los (C, de los gases a ambos lados del intercambiador son
aproximadamente los mismos, independiente de la combustion.

e Las capacidades calorificas medias por encima de la temperatura de
referencia de los gases en ambos lados del pre calentador son
aproximadamente las mismas independientemente de la temperatura.

Con estas suposiciones y la ecuacion 1 podemos determinar la temperatura de
salida del intercambiador.

. , . Two - Twi
Recuperacion fraccional de energia = ———

Donde la recuperacién fraccional de la energia la determinamos en un 70% , ya
gue se desea una maximarecuperacion de la energia en el proceso, T,,; hace
referencia a la temperatura con la que ingresan los gases residuales al proceso
(temperatura de entrada de corriente de VOC’s 15°C), Ty;, representa la
temperatura con la cual los vapores de combustibn abandonan al reactor
(403.95°C), y por ultimo T,,,es la temperatura con la cual la corriente de VOC’s
sale del intercambiador de calor.
T,o — 15°C

0.70 = 103.95°C — 15°C

0,70 * (403.95 — 15)°C + 15°C = T,
T, = 287.2°C

La temperatura de salida del gas de combustidn, finalmente puede ser hallada
mediante un balance de energia en el intercambiador de calor, para el cual se
tienen en cuenta las mismas suposiciones que se hicieron para el caso anterior
relacionadas con las razones de flujo de masa y las capacidades calorificas
promedio de los gases de combustion, de lo cual resulta la siguiente ecuacion;
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Tei = Tro = Two — Twi (Ec.2)
403.95°C — 287.2°C + 15°C = Ty,

Tro = 131.75°C
Ahora bien, se requiere disefiar un intercambiador de tubos y coraza que cumpla
con las siguientes especificaciones:

Fluido caliente

T1=403.95°C = 759.11°F
T, =131.75°C =269°F

Fluido frio

tp = 15°C = 59°F
t, = 287.2°C = 548.96

Determinacion de las Propiedades

Se deben determinar las propiedades de cada fluido a la temperatura caldrica,
esto se hace empleando las siguientes formulas:

th = thy + F.(ths — th) (Ec.3)
te =te + Fo(tea — ter) (Ec.4)

En donde t, es la temperatura calérica del fluido caliente, t,; y t,, son las
temperaturas de entrada y salida del fluido caliente, respectivamente, t. es la
temperatura calérica del fluido frio, t.; y t., son las temperaturas de entrada y
salida del fluido frio, y F. es el factor de correccién para el arreglo especifico del
intercambiador.

Para estimar F., primero se debe establecer la configuracion del intercambiador.

Para este caso se escogio un intercambiador de configuracion 4-8, es decir, 4
pasos por la coraza y 8 o0 mas pasos por los tubos. Asi, podemos remitirnos a la
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Figura 10.34-D de Applied Process Design for Chemical and Petrochemical
Plants,Vol.3, y con los valores de P y R se puede estimar el F. correspondiente:

N

p= ta=ty _ 548.96—59 — 0.69
Ti—t;  759.11-59
| E. =091
R Ty —T, 759.11—269.157 _
Ct,—t; = 54896-59

Reemplazando los valores pertinentes en (3) y (4):
t, = 269.15 4+ 0.91(759.11 — 269.15) = 715.01 °F = 379.45 °C = 652.6K
t. =59+ 0.91(548.96 — 59) = 504.862F = 262,7 °C = 535.85 K

Ahora, se prosigue con la estimacién de las propiedades de cada fluido, a su
respectiva temperatura calorica.

Propiedades para el Di6xido de carbono:

Para determinar la capacidad calorifica, se utiliza la siguiente ecuacion:

CP
— =A+BT +CT?+ DT (Ec.5)

Tomada del Apéndice C de Introducciéon a la Termodindmica en Ingenieria
Quimica, en donde R es la constante universal de los gases, T se encuentra en K
y Cp se encuentra en las mismas unidades de R. Las constantes son extraidas de
la Tabla C1 de dicho apéndice, con lo que la ecuacion queda expresada de la
siguiente forma:

D)

Ep = 5.457 4 (1.045 x 1073)T — (1.157 x 1075)T 2

Reemplazando T = 652.6 K

C
ﬁp = 6.12505805 - (, = 6.59588 (8.314%1() = 50.92373263 ] /mol K
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Btu
] 1mol 1000 g 4187 g

— 1157.094584 ] /kgK x —°F
molK 44019 « 1kg 57094584 ] /kgK X =7

C, = 50.92373263

Btu

Cp = 0.276354 7

Para hallar la conductividad térmica del Di6éxido de Carbono, usamos el método de
Eucken, et al., expuesta en TheProperties of Gases and Liquids;

_ G 1+9/4 Ec.6
= C, (Ec.6)
R

Donde @ : Conductividad termica W/m* K

M: peso molecular Kg/mol

= Viscosidad N* s/ m?

R = constante universal de los gases J/mol * K

Los valores que se ilustran en la Tabla 1, son necesarios para los calculos y se
obtienen en el Apéndice A deTheProperties of Gases and Liquids, donde T, es la
temperatura critica del fluido, P. representa la presion critica, V., volumen molar
critico, Z., factor de compresibilidad critico, w, factor acéntricoy M es el peso
molecular.

Tabla 1. Pardmetros y constantes para el calculo de la capacidad calorifica del CO,

M 0.044kg/mol
V. 94 cm*/mol
T, 304 K

P, 73.83 bar
Z, 0.274

w 0.225

Fuente: Introduccién a la Termodindmica en Ingenieria Quimica
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Lo primero que debemos hacer es calcular la viscosidad usando el método de
Chung, et al que corresponde a la siguiente correlacion;

40.785F.(MT)/?
_ +(MT)

Ec.7
™ (Ee.7)
Tenemos que F.=1-0,275w =1-0,275(0,225) = 0,938125
Por otro lado, Q, = A(T*)™8 + C [exp(=DT*)] + E[exp(—FT™)] (Ec.8)

Tabla 2. Constantes para el célculo deq, (Viscosidad de colision Integral)

A 1,16145
B 0,14874
C 0,52487
D 0,77320
E 2,16178
F 2,43787

Fuente: The Properties of Gases and Liquids

Donde A,B,C,D,E/F, son constantes experimentales que hacen referencia a
valores relacionados con el didmetro molecular y colisiones integrales, las cuales
fueron determinadas por (Barker, et al.,1964;y Otros)y Neufeld, et al.,1972
propuso la ecuacién empirica para estudios experimentales y aplicaciones en
programas, y es utilizada siempre que 0,3 < T* < 100

kT
T* =? (EC9)

Del apéndice de B TheProperties of Gases and Liquids, tenemos que para el CO»,

£ =195.2K, por lo tanto g = 0.005122 K

T* =0.00512 K x652.6 K = 3.34

0.3 < 3.34 < 100, por lo tanto podemos reemplazar los datos en la ecuacién 8 para
calcular Q, y obtenemos:
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Q, = 1.16145(3.34)70-1487* 4 0,52487 [exp(—(0,7732)(3.34))]| + 2.16178[exp(—(2,43787)(3.34))]
Q, = 0.97

Ahora podemos hallar viscosidad reemplazando los términos en la ecuacion 7;

6.72 x 10 "1b
40.785 + 0.938125(44.01 = 6526 __ . © Ft 0215« 10-2_ 10
? = = = = * N
(94)2/30.97 e 7100 cP ’ fts

Para un gas ideal tenemos que C, = C, — R,donde C,corresponde a la capacidad

calorifica del gas y R a la constante de los gases ideales en /

mol K
C, = 50.92373263L
p mol K
Ji
R =8.3
mol K

C, = 5092373263 — 8,3 = 42.62373 L
mol K

Ahora pasamos a calcular la conductividad térmica del Dioxido de Carbono,
usando la Ecuacion 6;

-6 N.s ]
0.04401kg/mol 42.62373 —J. mK
]mol K
8.3 mol K

W  1Btu/ft h°F

0.044 X = 0.025423
mK 1.7307W/mK ft heF

Para hallar la gravedad especifica, debemos conocer la densidad del fluido. En
TheProperties of Gases and Liquids, se expone la ecuacion de Rackett para
calcular el volumen especifico (inverso de la densidad):

RT,
s = p_c (0.29056 — 0.08775w) -’
Cc
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652.6K
= 2.14

T
T, 304K
K

r

3
83'“% * 304 (1-214)%/7
v, = 0.29056 — 0.08775 * 0,225)(1—2
s 73.83 bar ( i )

cm3
V, = 85.58 —
mol

44.01 g/mol g

P = 8558 cm3 /mol cm3

o514z 9« 1kg y 11b ><(100cm)3 (0.3048m>3
p= Pt 3 © 1000 g~ 0.45359 kg 1ft

= 32.100621b/ft3

1m

Finalmente, para el célculo de la gravedad especifica dividimos el peso molecular
del CO; entre el peso molecular del aire

M 44.01 g/mol _

= = 1.51
Mgyire 2896 g/mol

S =

Propiedades para el Metano:

Determinamos las Propiedades del metano, de la misma forma como lo hicimos
para el dioxido de carbono.

a

F” = 1.702 + (9.081 x 10~3)T — (2.164 x 1076)T?

Reemplazando T = 535.85 K

C
- = 5946639379 - C, = 6.59588 (8.314%1{) = 49.44035979 ] /mol K
Btu
C, = 49.44035979 I x LTMOL 1000g o 74031 ) kgk x s IBSF
= i — ) x
P molK 16043 g 1kg YT T
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Btu
lb°F

C, = 0.7360

Tabla 3. Parametros y constantes para el calculo de la capacidad calorifica del CH,

M 0.016kg/mol
A 98.6 cm*/mol
T, 190.6 K

P, 45.99 bar

Z, 0.286

W 0.012

Fuente: Introduccién a la Termodinamica en Ingenieria Quimica
F,.=1-02750w=1-0,275(0,012) = 0,9967

Del apéndice de B The Properties of Gases and Liquids, tenemos que para el CHy,
%148.6 K por lo tanto S = 0.006729 K

T* = 0.006729 K * 535.85 K = 3.60

0.3 < 3.6 <100, por lo tanto se puede reemplazar los datos en la Ecuacion 8 para
calcular Q, y obtenemos:

Q, = 1.16145(3.60)01487* 1 0,52487 [exp(—(0,7732)(3.60))] + 2.16178[exp(—(2,43787)(3.60))]

Q, = 0.9608
Ahora podemos hallar viscosidad;
10~%lb
6.72 X s
__ 40.785 % 0.9967(16.043 » 535.85)"/% _ 3 ft " _ 2
= (98.6)2/30.9608 = 183.85¢cP = 183.85 * W = 0,123 *10 lb/ft S

C, = 49.44035979 — 8,3 = 41.14035 L
mol K
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Ahora se pasa a calcular la conductividad térmica del metano, usando la Ecuacién

6;
1838 « 1076 Y-5)(41.14035 I/ \I
=( Frial m"lK)I1+ o/4 | = 67102
0.016403kg/mol | 41. 14035 | mK
molK /
0.067 w o 1 Btu/ft h°F — 0.03872 Btu
T mK T 17307 W/mK ft heF

Para hallar la gravedad especifica, debemos conocer la densidad del fluido. En
TheProperties of Gases and Liquids, se expone la ecuacién de Rackett para
calcular el volumen especifico (inverso de la densidad):

RT,
Vy = —=(0.29056 — 0.08775w) =T
Cc
T 53585K _

T =—=_—""_
TTT.” 190.6K

3
83.14 Czolb?” +190.6 K I
v, = 0.29056 — 0.08775 * 0.012)1~2
s 45.99bar ( *0.012)
cm3
V, = 79.33—
mol
16.403 g/mol
= g/mol _ 5 206-9_
79.33 cm3/mol cm3
02069 _Lkg 11b <100 cm>3 (0.3048 m>3 — 19.001b/Fe?
p =00 3 X 1000 g < 0.45359kg  \ 1m 1) = 1eoow/f

Finalmente, para el calculo de la gravedad especifica se divide el peso molecular
del CH,4 entre el peso molecular del aire

M 16.043 g/mol _ 0.5539
5= Mgre 2896 g/mol
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En la Tabla 4 se muestran las propiedades obtenidas para cada fluido

Tabla 4. Propiedades de los fluidos en el intercambiador de calor.

Propiedad Di6xido de Metano
carbono
Temperatura (°F) 715.01 504.86
Gravedad Especifica 1.51 0.5539
Conductividad Térmica (Btu/h ft °F) 0.025423 0.03872
Viscosidad (Ib/ft s) 0.215*10° 0.123*10°
Capacidad Calorifica (Btu/lb °F) 0.276354 0.7360

Fuente: Elaborada en la presente investigacion

Ahora, se puede pasar a efectuar los célculos correspondientes para disefiar el
intercambiador deseado. Debe tenerse en cuenta que por la coraza fluye el
Metano y por los tubos el CO,. De ahora en adelante, todas las tablas y figuras
referenciadas son de AppliedProcessDesignForChemical And
PetrochemicalPlants, Vol.3, a menos que se indique lo contrario.

Calculo de Up

De un balance de calor sencillo resulta lo siguiente:

Q=WCAT = wcAt (Ec.10)
Donde Q es el calor transferido, W es el flujo masico del CO,, C es la capacidad
calorifica del CO,, AT es el cambio en la temperatura del CO,, w es el flujo mésico

del metano, c la capacidad calorifica del metano y At es el cambio en la
temperatura del metano.

Despejando de la Ecuacion 10 obtenemos:
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(36.386,38 lh)(759 11 — 269.15)°F (0.276354 iﬁ‘;)
©T Btu = 13663.3935 Ib/h
(0 7360 775 F) (548.96 — 59)°F

El requerimiento de calor del intercambiador sera:

Btu Btu
) = 4.926.803,39 —

_ 0
Q= (36 386,38 ) (759.11 — 269.15)°F (0 276354 TheF A

Ahora procedemos a calcular MLDT, mediante la siguiente férmula:

At - Atl
MLDT = ———— (Ec.11)
1 ALz
At,
T salida metano
59 °F ———  548°F
T salida CO,
269 °F «——— 759 °F
Entonces,

AT, = (Tsalida co2 — Tentrada CH4)
AT, = 210 °F

AT, = (Tsalida CHy — Tentrada COZ)
AT, = 211°F

211-210

MLDT = In 211 = 210.49°F

210

Este valor debe corregirse con el F. calculado previamente:

MLDT,,,, = E.MLDT = 0.91(210.49°F) = 191.5546°F
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Pasamos a asumir un Up de 80 Btu/h °F ft?, con esto calculamos el area del
intercambiador:

0 4.926.803,393% 2
4= _ = 321.5011ft
UpMLDTopr (80 9?%) (191.55469F)

Asumimos la siguiente configuracion: L=10ft, OD=1in, intercambiador de
configuracion 4-8, tubos fijos, arreglo triangular, pitch=1 ¥ in, Gage BWG: 18

Con esta configuracion, calculamos el numero de tubos que serian necesarios
para proveer la superficie de transferencia calculada:

v A smasouge
n(0D)L n(lin X 112]2.;) (10f0)

De la Tabla 10-9 obtenemos que el numero de tubos mas cercano con el arreglo
que se determino es de 154 tubos, en una coraza de diametro interno 23 Y4 in.
Con esto recalculamos Ay Up,.

A = Numero de tubos * (Superficie Externa por longitud (ft?) = (L(ft)) (Ec.12)

Superficie Externa por longitud (ft?)la encontramos en la tabla 10-3, y se
determina de acuerdo al OD y Gage BWG determinados.

A =122(0.2618f1)?(10ft) = 319.39ft>

J. — 492680339 Btu/h
D™ (319.39ft2)(191.5546)°F

= 80.528819 Btu/h °F ft?

Calculo de hj,

Se pasa a calcular el coeficiente de pelicula en el lado de los tubos. Esto se
realiza con la ayuda de la Figura 10-46. Necesitamos hallar el nimero de Reynold:
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DG
Re :7 (EC13)

Donde D es el diametro interno de los tubos (ft), G es la velocidad masica del
fluido (Ib/ft?s) y u es la viscosidad del fluido (Ib/ft s).

La velocidad masica se calcula de la siguiente manera:

w 36.386,38% Ib
G=—= = 537688.36
A (122 . 1ft)? ft2h
(22) o390 ()
G = 537688.36 b X = 149.3578
B U ft2h T 3600s ftZs

En donde 0.6390in? es el area interna, valor obtenido de la Tabla 10-3. De esta
misma tabla se obtiene el valor del diametro interno para los tubos de 17, con lo
que el didmetro seria:

D =0.902 in X 1t = 0.0751ft

= 0. in 2m = % f

Con estos resultados, y con la informacion de la Tabla 4, se calcula Re con la
ecuacion 13:

b
0.0751ft (149.3578 ft25>

)
-2 __—_
0.215 1072 7~

Re = = 5217.10

Con este valor, nos remitimos a la Figura 10-46 e interceptamos con la curva
correspondiente a nuestro L/D, con el punto ubicado, leemos el valor de la
ordenada que corresponde a ju, valor que permite hallar el coeficiente de pelicula
del lado de los tubos referenciado al diametro externo (hj). Efectuando el
procedimiento:

L 101t
— = ———— =133.15
D  0.0751ft Ju =16
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Re = 5217.10

A su vez,
1 0.14
hiD Cl,l _3 IJ,
=—|— Ec.14
Iy ==(=) 7 (Bc.14)

Despejando h; de (14):
1

h; = ]”Tk (%f (Ec.15)

Donde h; es el coeficiente de pelicula del lado de los tubos referenciado al
diametro interior (Btu/hft?F), k es la conductividad térmica del CO; (Btu/hft°F), D
es el diametro de los tubos (ft), C es la capacidad calorifica del CO, (Btu/Ib°F).

Reemplazando los valores correspondientes (las unidades de la viscosidad deben
ser ajustadas):

1
0.025423 [(0.276354)(0,215 * 1072 x 3600)]3
0.0751 0.025423

h; = (16)

Btu

= 23.
hi = 23.733 5

Finalmente, obtenemos hj,:

ID 0.902
hiO = hlm = 23.733 <T>
hio = 21.40 =121.51 i
O T hfezeR T T I m2K

Calculo de hg
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El procedimiento para calcular el coeficiente de pelicula en el lado de la coraza es
similar al anterior, usandose la Figura 10-54. Difiere en la forma de calcular la
velocidad masica del fluido.

Se hace necesario calcular Re:
DeGS

Re; p (Ec.16)
En este caso,
w
Gsg = — (Ec.17)
as

Donde as es el area de flujo cruzado en la carcasa y se obtiene mediante la
siguiente formula:

_ Ds(c'B)
= paan

(Ec.18)

Donde Ds es el didmetro interno de la coraza (in®), ¢’ es la holgura entre los tubos:
c’=p - do (in), B es el espaciado de los bafles que se tomé como el 45% del tamafio
de la coraza (in), p es el pitch asumido inicialmente y does el diametro externo de
los tubos.

Ds(c'B)  (23.25)(1.25 — 1)[23.25(0.45)]

— 2
4 = p(1a4) ~ 1.25(144) = 03378 ft
Reemplazando en (17)
w  13.663,3935 lb/h
Gg=—= = 40.448,17 Ib/ft*h = 11,23560278 Ib/ft%s

ag 0,3378 ft2

El D, es el diametro equivalente (en in), para un arreglo triangular se calcula de la
siguiente forma:

0,57d?
41(0,5p)(0.86p) — TO
D, = ndy (Ec.19)
2
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b - 4[(0,5)(0.86)(1.25)% — 0.5m(1)%/4]
e m(1)/2

O 1ft
De = 0,72 in X 75— = 0,06 ft

=0,72in

Reemplazando lo anterior y la viscosidad del metano en (16)

_ (0,06 £t)(11,23560278 lb/ft%s)

= 243.9
0,276354 * 10~2lb/ft s

Obtenemos el valor de jy en la Figura 10-54 de manera similar al caso anterior, lo
anico diferente es que esta vez Re se intercepta con la curva de 45% “bafle cut”,
gue indica el espaciado de los baffle, respecto al diAmetro interno de la coraza.

Bafflecut 45%
]H = 95
Re = 243.9
En este caso,
1 .14
hoDe rcun=3 (1
Jn == (7) - (Ec. 20)
Despejando h, de (20):
1

_ Juk cpun3

ho —D—e(f) (ECZl)

Donde esta vez las propiedades son las del metano, las cuales se encuentran
consignadas en la Tabla 4 de presente anexo (nuevamente, la viscosidad debe ser
corregida en sus dimensiones). Efectuando el célculo:

1
L —os (0.03872) (0.7360)(0.123 * 1072 x 3600) /3
o= = 0.06 0.03872
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Btu
°F = 152.51

h, = 26.86
0 hft? m2K

Calculo de U¢

Para encontrar el coeficiente global de transferencia calculado se emplea la
siguiente ecuacion:

— =t — (Ec.22)

Reemplazando obtenemos

1 w
Ue =( T ) = 1191 ooy = 67.6285 o
26.86 ' 21.40

Calculo de rp

El factor de ensuciamiento se calcula con la siguiente férmula:

_ Uc.—Ug
> = 7g,0,

(Ec.23)

Sustituyendo obtenemos el valor en cuestion:

_11.91-180.528819
~(11.91)(80.528819)

Ta —0,071

Como se aprecia, el coeficiente de ensuciamiento resulté sestar dentro de lo
permitido (si fuese mayor que 0.003 tendrian que repetirse los calculos), lo que
nos dice que el intercambiador esta bien dimensionado.

Caida de Presion

La caida de presion esta dada por la siguiente expresion:
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AP = AP, + AP; (Ec.24)

En donde APes la caida de presién originada en la coraza y AP, es la caida de
presion originada en el retorno al final de los tubos.

AP;se calcula mediante la siguiente expresion:

_ fG"Dy (N + 1)
5,22(1019)D, “s¢p,

AP, (Ec.25)

En donde fs es el factor de friccion, Gs es la velocidad masica del Metano, Ds’ es el
diametro interno de la coraza, N. es el numero que el fluido atraviesa el
intercambiador desde la entrada hasta la salida, D¢’ es el diametro equivalente de
los tubos, s es la gravedad especifica del metano y ¢, es la relacion de las
viscosidades (en el seno del fluido y en la pared) que se considera 1. Solo
desconocemos fs y Nc. El resto de valores son:

G, = 40.448,17 lb/hft?

D, = 23,25in ! t_l 375 ft
= * = 1,937
s a0t 12 in ’

D, = 0.06 ft
s = 0.5539

Para el factor de friccion usamos la Figura 10-140. El Re, previamente calculado
para el lado de la coraza, con el “bafflecut” de 45% y se lee la ordenada
correspondiente. Se obtiene:

Bafflecut 45%
f. = 0.0025
Re = 243.9
Por otra parte,
N =12t = (12 in/ft) A0FD 1546
e =125 =02m/f0) ey a3 25my — L

Remplazamos los valores correspondientes
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5 _ (0,0025)(40.448,17 Ib/hft2)2(1,9375 ft)(11,46 + 1)
s (5,22)(1019)(0,06 ft)(0.5539)

AP, = 0,0570 psi

AP.se calcula con la ayuda de la Figura 10-139. Necesitamos para ello la velocidad
en los tubos y la gravedad especifica del CO,, cuando se tenga el intercepto de
estos valores, se lee la ordenada que resulta ser APr/n, (h= numero de pasos por
los tubos).

Para calcular la velocidad empleamos la siguiente formula,

_m/p (Ec.26)

|

v= P
A

_(36.386,381b/h)/(32.10062 1b/ft3)
v (122/8)[0,505463in? * (1ft/12 in )?|

= 21175.25788 ft/h

—21175.25788 11 _ 58 t/
V= ' X 36005~ 88 ft/s

Conv =5.88ft/sys =1.51leemos en la Figura 10-139:

si
- APr = (O.7p—) (8 pasos) = 5.6 psi
paso

APr psi
—=0.7
n paso

Finalmente, reemplazamos en (19) y obtenemos la caida total de presion:
AP, = 0,0570 psi + 5.6 psi = 5.657 psi

Nuevamente, se confirma que el intercambiador esta bien disefiado, puesto que la
caida de presiéon no excede los 10 psi.
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ANEXO D. TABLAS Y FICHAS PARA LA OBTENCION DE DATOS

. R sasachuseiis
II Inaikuia ol
Techrasagn

Units & Conversions Fact Sheet

Derek Sugple
MIT Encrgy Club
hitpcifwel mit edu'mit_enengy

Mass
1 kg=2205 b
1= 4536 g~ 160z
1 meiric onpe = 1,000k = 2 2050
1 US short ton= S07kg = 2,000
1 UK long fon = 1,016kg = 2,235
Temperabura
"F=18-"C+ 32
K= ("F-32)~59 + 27315
Time
3,600 sachour 730 hour'mosth
365.25 dayyear 8,766 houryear
31,536,000 saciyear
Fusl Economy

1mipg = 0.4251 kil
mpg = Z35.2/ LHO0 km

Araa

mm
guad = 0=

Distanca

icm=04In
Tm=3261t=1.094 yd

1 km = 0.62137 mi = 159 md
1 mi = 1.605Em
1smopt = 1.702 m= 5831

1mF = 10,765 12

1 ke = D385 mF = 100 me

1ha= 10 e = .01 km?® = 2.47 ac

1mE = 2.6 k@ =540 ac

1 ac = 4,047 m* = 43,550

Fraasurs

1MPa = ibar = 9.87aim = 145psl

1atm = 1.0132 bar = 780 mmHg
= 14,646 psl = 10.33 fon'm’

Wolurms
1 L = D264 gal = 1000 em {mi)
1 m?= 1000 L = 35.3 fI* = 264 gal
igal=3785L=4gi=16c=128 o
1M =gf=2632 L= T.452 gal
1bbl =42 105 gal = 158 L =55 &2
1 cord = 128 P = 3 62 m?
1 3o = 43560 & = 325,851 gal
1 km? =024 mP® = 810,713 acre-ft
1|:1.|-4p-:i-ﬂgal-35.2L-2.15Dh’
Flow Rates
imbd = 1 Mobliday = 15.34 Ggaliyr
= 504 4 bblfmin = 11.57 bol'sec
= £B50 galises
1 5 = £41 bblMr = 449 galmin {gom)
1 bl pdliday = 50 metrc tan allyr
1 gom = [L.063 Lis = 000442 ac-fiday

Eﬂﬂ'g]' Unit Conwershn
1.J =1 Nm=1Kgmas? = (233 cal = 0.74 fi-b
1 Cal = 1 keal = 1000 cal = 4,167 K.J = 3.088 Bt
1 K.J = 0239 Cal = 0547817 Bu=0.95 Bt
1 B = 1,055.055 J = 0252 keal
1 KWWh = 3.5 M = 3,412 B, {1MWh = 3.6 GJ = 3.412 mmBbu)
1 mmSty = 10° Biu = 1.055 GJ = 1 Gecathen
1 mof nak. gas [LHV) = 10.27 fem = 1.027 mmBu = 1,082 GJ
1 t0E = £1.368 (J = 39683 mmiStu = 11,63 MWN = 7330k
1tce = 29,308 GJ = 27778 mmEtu = 8.121 Mh
1 Quad = 0% Gty = 1.055 EJ = 253 TWh = 25.2 Mipe= 974 TCF
1EJ=10F @J= 10 J = 85 Quad
1 TWhT = 31.5 EJ = 29 56 Quad
Energy Content (Lower Heanng Valuas) don = metic tonne)
Cruade OFf = §.119 bl = 5.6 mmBwbol = 3.7 mmEiston
= 1457 Mlgal = 35.5 ML = 43.5 MAkg {GJiton)
EZasoilng = 121.3 H.l.'ga {m 320 MAL = 23,1 MAkg = 115 mBiuigall
Dlesal = 135.5 H.l.'gzl {m 35 B MJAL = £2.8B MAkg = 128 mBiu‘gall
Blodesa] = 1245 H.l.'ga {= 33.0 MJAL = 37.5 MAkg = 121 mBiuigal)
Ethanol = B0.2 HJ."F {m 2.2 MJAL = 255 MAkg = TE mBiuigall
Methanol = E0.4 MAGEl (= 15,5 MAL = 201 Mg = ST mBtwigal)
UM Siandand Coal = 30 GJiton
Bituminous = 27-30 GMion (MAkg)= 25-26 mmBbwion
Sub-Bitum. = 20-26 G.Mon (MAkD)= 15-24 mmBbwion
Lignike = 10-19 GMpn (MAKD)=  9-18 mmBtwon
Nat G35 @ STP = 53.2 MMEg =362 MUM®= 1027 Emm?
CNG @20 MPa = S0.0MMg= 9.3 ML= 2405 mBmm
H. b 35MPa (HHV) =120.0 MMig = 27 MAFL= 725 mBmm3
LPG @@ 1.5MFa = 35.1 MJigal = 23.3 ML = 625.5 mBMM3
Alr-Deled Woo(20% Molsture Conbent) = 15 G\ on
Uranium = B G.iq ssloned = 400 GUkD mined (' =.5% md)

Density
wWater = 1 giem? = 1 gimi = 1 kgL = 1 metnc tonnaim?
&rat Zea Level = 1.2 kym?
Crsde O = 058 (0.75 10.08) kgL = 7.34 Ibégal = 140 Ko/l
Gasoline = 0.745 kgL = 5.2 Infgal
Diesel = 0.E37 kp'L = 7.00 Ib'gal, Biodiese] = 0.8680 kg'L
Ethanol = 0.78% kgL = G.53 Ib'gal
Memanol = 0.792 kgL = 6.61 In'gal
Mal =35 = 0717 kpm* = 44 B In'mit*
CHG @ 20MPa= 0.185 kgl = 11.5 I = 556 Ibigge
LPG (propane) = 0540 kL = 337 b
Hydrogen = [LO25 kgL {35MPa); 0.08538 kgim® (STF)
Coal = 1,32 kgL = 1230 meric tonmhia-m = 1500 shi tonfacre-foot
AP| Gravity = [141.5Densty In giem?® at 60 "F]) - 131.5
Light Cnude AP = 31.1%; Heavy APl = 22 3* Bibtumen AP -~ B*
Power Linit Convarsion
1W =1 5= 3.6 KJhour = 315 M.liyear
1 kW = 1.341 hp = T35HDE
1 hp = T457 W = 0.TDES Bbw's
1 TW = 10'F W = 31.5 Elyear
1 ton-refrigeration = 12 000 Stuhr = 200 Btu'min = 2.517 KW
Historic US Refall Prices (US20005G.)
a0
45
3
= 3

15
S ,

o T o
:.l"’a‘,’n-" *‘di “".F. b"’“ "lﬂqr;‘_ﬂﬁh“pﬂﬂ

Energy of Famillar PhenomanalSoclaty
Quart of Eoling Waer = 3 MJ 1 woodan match = 1 Bty
Malt 1 Ibjos =151 k) = 143 Bl
1-GWe Plant nunning 24 hrs = 260 T
Dally Human Metabolism = 2500 KCaliday = 120 W
Compact Passenger Car at steady 60 moh:

Chem. Energy Consumpfon = 70 KW = 94 hp

Mach. Enargy Production - 15 KW = 20 hp
DS LIS Ol Use = 20,55 Mbpd = 7.50 Ghbiyr = 233 bolsec
'DS Global Ol Use = B4 37 Mbpd = 31,92 Ghblyr = 975.5 bbilsac
DS LIS Primary Enangy Usa = 335 TW = 105 Eliyr = 100 quasiyr

‘D5 Cobal= 16 TW =504 Ediyr= 430 quadiyr

Siolar Influx at Earth Susface = 100 PW = 3.1 Y.Ayr = 200 Wim?

Carbon Dioxlds (C0,) Emi=alen Factors
Motz: 44712 or 3,867 fon OO emISsons perton C emissions

Matural Gas
Gasoline
Diesed

=121 bimef = 117.1 immStu = 51.3 kghcJ
= 19,56 lbigal = 156.4 immStu = £7.2 kghcJ
= 2236 Ibiigal = 161.4 immStu = £3.4 kgicJ
Bf. Coal =4,331 Ibésht fon = 205.3 UMMS = §6.3 Kg'GJ
Pairol Coke = 3240 tigal = 2251 VMmSty = 95.5 kghGJ
Blectic US Ay = 1.34 IVEWN = 0.608 iuMWn = 168.E kgiGJ)
CoaHired Elec = 2025 IVKWh = .25 kg/kWn = 250 kg SiMWh
Global Warming Potential [GWP) (= 100yT)

COz=1 CHy=23 MyD =295 SFy=22,200

HFCs =12-12,000  PFCs = 5,700 - 11,900
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ota &, Sarvicio para ncionamianio do bombas y sisiema conlraincendo,

Nain 7. s combusii para gereracin alkéetrcay almortacion de ncroradons.
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