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RESUMEN

TITULO:

“DISENO CONCEPUAL Y BASICO DE UNA PLANTA PILOTO DE
COPROCESAMIENTO MEZCLAS DENSAS DE CARBON CRUDO PESADO
TENSOACTIVO Y AGUA CCTA”

AUTORES:
ARENAS CALDERON EDWARD JULIAN; ORTIZ CUETO LUIS FERNEY **

PALABRAS CLAVE:
Carbon, CCTA, Crudo pesado, Catalizador, Coprocesamiento, Upgrading,
hidrogenacion

CONTENIDO

En el presente trabajo, se evaluaron las tecnologias existentes de Licuefaccion de
Carbon (Directa ¢ indirecta) y Upgrading de Crudos Pesados (Viscorreduccion,
Hidrotratamiento con vapor, etc) con el fin de adaptarlas al Coprocesamiento de
Carbén y Crudo Pesado integrados en mezclas densas tipo CCTA.

Teniendo en cuenta, que el hidrocarburo presente cuando sufre el proceso de
mejoramiento produce ciertos compuestos que se comportan como donadores de
hidrogeno, este trabajo plantea un proceso de Hidrogenacién Catalitica directa con
adicién de vapor sobrecalentado el cual en la reaccidén proveera la energia
necesaria para lograr el rompimiento térmico de las macromoléculas del Carbén vy el
Hidrocarburo y en presencia de catalizadores se comportara como una fuente de
Hidrogeno. Asi mismo, se disefio una planta piloto que consta de dos partes
fundamentales, un sistema de sobrecalentamiento en donde se lleva el vapor desde el
estado de saturacion a sobrecalentado para cubrir los requerimientos de energia del
sistema, y una unidad de reaccién que consta de un sistema de agitacién y facilidades
para la inyeccion de vapor.

Este proceso opera a bajas presiones (70 psi) y temperaturas moderadas (maximo
450°C) ya que se aprovecha el area interfacial en las mezclas densas tipo CCTA y se
integran fuentes de hidrégeno como el vapor y el hidrocarburo en presencia de
catalizadores a base de niquel.

) Trabajo de grado
** Facultad de Ingenierias Fisico-Quimicas, Escuela de Ingenieria Quimica. Director
MSc. Jorge Luis Grosso Vargas



SUMMARY

TITLE:
“BASIC AND CONCEPTUAL DESIGN OF PILOT SYSTEM OF PROCESSING WHIT
DENSE MIXTURES OF COAL TENSOACTIV CRUDE OIL AND WATER CCTA”

AUTHORS: )
ARENAS CALDERON EDWARD JULIAN; ORTIZ CUETO LUIS FERNEY

KEY WORDS:
Coal, CTTA, Crude Qil, catalyst, Co processing, Upgrading and Hydrogenation.

CONTENT

In the present study, were evaluated the technologies that exist in coal liquefaction
(direct or indirect) and upgrading of crude oil (visbreacking , steam hydro-treatment)
with the purpose to adapt to the co-processing of coal and crude oil in dense mixtures
type CCTA.

Considering that the present hydrocarbon when it suffers the improvement process
produce one kind of composed that can behave like donors of hydrogen, this work
means a process of direct Catalytic Hydrogenation with over-warmed up steam
addition which in the reaction will provide the energy necessary to obtain the thermal
breaking of macro-molecules of the Coal and Hydrocarbon and in the presence of
catalysts will tolerate as a source of hydrogen. Also, the design of a plant pilot who
consists of two fundamental parts, a system of overheat in where the steam takes from
the state of saturation to over-warmed up to cover the requirements with energy of the
system, and a unit of reaction that consists of a system of agitation and facilities for the
steam injection.

This process operates to low pressures (40 psi) and moderate temperatures
(maximum 500°C) since the interface area in the dense mixtures takes advantage of
type CCTA and hydrogen sources are integrated like the steam and hydrocarbon in the
presence of catalysts with nickel.

“Work of degree
Faculty of Physicist Chemical Engineerings. School of Chemical Engineering.
Manager MSc. Jorge Luis Grosso Vargas



INTRODUCCION

Los procesos de hidroconversion, tanto de carbén como de crudos
pesados, han tomado gran importancia en las ultimas décadas, debido
a la constante busqueda de mecanismos para el facil manejo de estos
recursos y la obtencion de combustibles sintéticos, como una
respuesta al decaimiento en las reservas de los combustibles fosiles
convencionales (Crudos livianos y gas) y la creciente demanda
energética mundial. Este fendbmeno no solo se ha sentido en los paises
en desarrollo, si no que en paises como Colombia que juegan un papel
fundamental en el marcado del carb6on buscan alternativas y se perfilan
para producir dentro de los proximos afos combustibles vehiculares a
partir del carbon.”

El proceso mediante el cual el carbén se convierte en combustibles
liquidos se llama Licuefaccidn y se puede llevar a cabo de manera
directa, adicionando el hidrégeno al Carbén, o indirecta en donde el
carbdn es primero gasificado y luego se agrega el hidrégeno. Mientras
que los procesos de mejoramiento de crudos pesados por
hidrotratamiento parten del mismo principio fundamental y contemplan
también procesos de ruptura simple y de hidrotratamiento por adicion
de vapor.

Este trabajo partiendo de las facilidades de area interfacial y facilidades
de transporte que representan las mezclas densas de carbon,
combustdleo, tensoactivo y agua (CCTA) presenta una alternativa para
el coprocesamiento de los hidrocarburos presentes en estas, mediante
la adicidn de vapor sobrecalentado a bajas presiones, que en una fase
experimental inicial logra obtener resultados positivos pues estos
sugieren un amento de los productos livianos del proceso asi como una
disminucién de la viscosidad del crudo resultante lo que se pudo
determinar por el estudio reoldgico de las corrientes de proceso que se
desprenden por debajo de los 300 — 350 °C.

" Grosso Vargas Jorge Luis. Andlisis técnico y econémico parala produccion de Combustibles
Liquidos a Partir de Carbon. Unidad de Planeacion Minero Energética UPME, 2007.



1. MARCO TEORICO
1.1. LICUEFACCION DE CARBON

La licuefaccién de carbon es el proceso mediante el cual los materiales
carbonosos se convierten en combustibles liquidos ambientalmente
aceptables. Es asi como se obtiene combustibles sintéticos a partir de
carbén lignitico, subbituminoso, bituminoso y antracitico, no obstante
las producciones liquidas mas altas se obtienen a partir de los carbones
bituminosos.

La estructura del carbdn bituminoso consiste en grupos de carbono
aromatico, con cantidades apreciables de carbono hidro-aromatico. En
promedio cerca del 65 a 75% del carbono presente en la estructura del
un carbén bituminoso tipico es aromatico, del 10 al 25% es hidro-
aromatico y cerca del 5 al 10% es alifatico’.

Los grupos o clusteres individuales como se puede apreciar en la figura
1, contienen no mas de cinco o seis anillos, son quimicamente
ensamblados en capas o laminas por varios tipos de enlaces tales
como los puentes alifaticos cortos (metileno), enlaces de éter, enlaces
de sulfuro o disulfuro y quiza los enlaces de difenil; y fisicamente unidos
y alineados en capas mas o menos paralelas mediante interacciones
como los puentes de hidrogeno y las atracciones de van der waals.
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Figura 1 Estructura del carbén bituminoso'

Cuando el carbdn bituminoso se somete a procesos térmicos manifiesta
un fendbmeno conocido como estado de plasticidad, el cual se alcanza
alrededor de los 325°C. Una vez el carbdon alcanza este estado se
comporta de forma fluida y los accesorios que componen los equipos de
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reaccion suelen ser taponados facilmente, lo que se puede traducir en
dificultades de operacién. No obstante las temperaturas a las que se
efectian los procesos de licuefaccion estan usualmente en el rango de
400 a 550°C lo cual indica operar por encima del estado plastico,
condicion necesaria, pues por debajo de dicho estado se ha
comprobado que los indices de conversidn son muy bajos; por otra
parte, temperaturas por encima de los 550°C causan craqueo excesivo
dando como resultado altas producciones gaseosas'.

1.1.1. Mecanismo del Proceso de Licuefaccién. La licuefaccion de
carbén implica los pasos mostrados en la figura 2.

Ruptura Formacion Estabilizacion
fisicadela deradicales delos
estructura libres radicales libres

Figura 2. Etapas implicadas en la licuefaccion del carbén

Cuando el carbdén es calentado a temperaturas por encima de la
llamada zona de plasticidad, tienen lugar procesos térmicos que
generan la ruptura de la estructura fisica del carbon (Puente de
Hidrégeno y fuerzas de Van der Waals) y la formacion de pequefos
fragmentos organicos. Asi mismo se lleva a cabo la ruptura de un
nuamero significativo de enlaces quimicos (depolimerizacion), generando
al mismo tiempo los radicales libres que seran estabilizados mas tarde
por otros radicales libres o por hidrogeno de los compuestos
hidroaromaticos del mismo carbon o por fuentes externas.

La reduccion de la viscosidad en los estados intermedios y en los
productos del proceso de licuefaccion tiene su explicacion en el proceso
de depolimerizacion o craqueo térmico. Pues en el proceso de
calentamiento se presenta la ruptura de los hidrocarburos alifaticos en
hidrocarburos de poco tamafio propiciandose asi una alta produccion de
hidrocarburos liquidos en el intervalo de temperaturas entre 450 y
550°C y el craqueo de las cadenas alifaticas asociadas a los anillos
aromaticos. Los anillos aromaticos no se craquean ni se linealizan en
este rango de temperaturas.

A pesar que el proceso de licuefaccion se efectua a las temperaturas de
craqueo de los hidrocarburos alifaticos, es importante que el tiempo de
reacciobn no sea excesivo por que de ser asi se dara lugar a la
aromatizacion de la estructura y a la produccion de coque. Por lo tanto
si se desea maximizar la produccion de combustibles liquidos, la
velocidad de calentamiento debe ser alta, el tiempo de residencia a las
condiciones de operacidon no excesivo y el enfriamiento rapido.

3



La estabilizacidn de la estructura es el paso que sigue una vez se han
generado los radicales libres. Dicha estabilizacion se lleva a cabo por la
adicion de hidrégeno de una fuente externa o de otros radicales mas
pequefos que poseen caracteristicas de hidro-aromaticidad, o por la
interaccion con otros radicales libres motivada por la poca presencia de
hidrogeno disponible, lo cual repolimeriza la estructura dando lugar a la
formacion de coque y por consiguiente un pobre indice de licuefaccion.

1.1.2. Fuentes de Hidrégeno" Cuando se adiciona un solvente
donante de hidrégeno a la masa reaccionante los radicales libres
pueden abstraer el hidrogeno del solvente y de tal modo alcanzar la
estabilizacion.

Los solventes Donantes de Hidrogeno pueden tener varias
procedencias, estos pueden ser aceites livianos de ciclo los cuales
entran ser parte de los productos liquidos de la licuefaccién y no son
regenerados y sustancias hidroaromaticas como la Tetralina la cual se
recupera en etapas adicionales del proceso cuando pierden su poder
donante de hidrégeno.

Los procesos que emplean solventes con capacidad de transferir
hidrogeno lo hacen también con el fin de proporcionarle al carbén un
medio fluido para que la inyeccién en las zonas de reaccion, lo cual
permite evitar también problemas de taponamiento en las tuberias. Los
tiempos de reaccion tipicos cuando se involucran solventes donantes
de hidrogeno se encuentran entre 15 minutos y una hora, pues el
carbén se encuentra rodeado por dicho solvente y sera mas lento su
proceso de craqueo. Una representacion de la estabilizaciéon de los
radicales por una fuente externa de hidrégeno se muestra en la figura 3.

- L5

Figura 3 Representacion esquematica de la accion de la tetralina como donador de hidrc’)geno1
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Otra forma de lograr la estabilizacién de los radicales libres es la adicion
de hidrogeno molecular a altas presiones. Esta fuente requiere ademas
la presencia de un catalizador en el sistema, pues la quimisorcion del
hidrogeno sobre la superficie del catalizador puede aumentar el
hidrogeno activo para estabilizar la estructura.

Adicionalmente la introduccién del hidrogeno molecular y un catalizador
puede promover la hidrogenacion de un anillo en los clusteres
multianillados seguida por la apertura del anillo y su ruptura
obteniéndose asi cadenas carbonadas mas lineales.

La estabilizaciéon de los radicales libres en términos generales es el
elemento diferenciador de las distintas rutas seguidas por los procesos
de Licuefaccion de Carbdn, es asi como se conocen procesos directos
en una o dos etapas y procesos indirectos.

1.1.3 Licuefaccion directa del carbén. Los procesos de Licuefaccion
Directa apuntan hacia la adicion de hidrégeno a la estructura del
carbon. Aunque se han desarrollado muchos procesos de este tipo, casi
todos tienen como caracteristica comun la disolucion del carbon en un
solvente que puede o no tener capacidades para transferencia de
hidrogeno, la adicion de hidrogeno molecular y la ruptura de la
estructura carbonacea por efectos de la presion y la temperatura.

La licuefaccion directa es la ruta mas eficiente actualmente disponible,
pero no la mas utilizada, por que aunque en estos procesos se logran
conversiones de la masa de carbon alimentada de alrededor del 70%,
las condiciones severas de presion (150 atmosferas) sugieren altos
niveles de inversion en materia de equipos y procesos para obtencién e
inyeccion de hidrégeno. No obstante los productos liquidos obtenidos
en los procesos de Licuefaccion directa son de muy buena calidad, si
embargo usualmente pueden ser alimentados como dieta de refineria y
tratados con métodos convencionales para la produccion de toda la
gama de combustibles que se conocen.

Los procesos directos de la licuefaccion se pueden dividir
convenientemente en dos grupos principales, dependiendo si la
disolucion inicial del carbon esta separada de la conversion del carbon
disuelto en productos destilables:

e Un proceso de etapa simple en el cual la licuefaccion tiene lugar
en un unico reactor o tren de reactores, aunque algunas veces



se integra un reactor adicional para hidrotratamiento con el fin de
aumentar el rendimiento en destilados primarios.

e Un proceso en dos etapas que comprende dos trenes de
reaccion en serie, en el primero el carbdn es solubilizado y se
puede integrar un catalizador de baja actividad. Los liquidos
pesados producidos en la etapa inicial son hidrotratados en la
segunda etapa en presencia de un catalizador de alta actividad
para producir asi el crudo sintético deseado®.

1.1.4. Licuefaccion indirecta del Carbén. La licuefaccion indirecta
implica, en primer lugar, la ruptura de toda la estructura del carbon
mediante gasificacion. La composicion de los productos de la
gasificacion se ajusta para dar como resultado la mezcla requerida de
H, y CO y se remueve el azufre. El gas de Sintesis resultante reacciona
sobre un catalizador a presion y temperatura relativamente bajas. Los
productos pueden ser hidrocarburos parafinicos u olefinicos o alcohol,
dependiendo del catalizador y de las condiciones de operacién
aplicadas.

El Unico proceso comercial de la licuefaccion de carbon en
funcionamiento es actualmente el proceso indirecto de Sasol de
Surafrica. Sasol produce gasolina, Diesel y una amplia gama de
productos quimicos y ceras?.

1.2. MEJORAMIENTO DE CRUDOS PESADOS Y FONDOS DE
REFINERIA

Los proceso de mejoramiento de Crudos Pesados y Fondos de
Refineria conocidos habitualmente como Upgrading, no se apartan
grandes distancias de los procesos ya mencionados para la
Licuefaccion del Carbén, pues como ya se menciono estan basados en
la necesidad de aumentar la relacion H/C en las materias primas con el
fin de obtener productos mas facilmente destilables y de menos
viscosidad. Estos procesos comprenden al igual que la Licuefaccién
desde la Ruptura Térmica e Hidrotratamiento a altas presiones hasta
los novedosos procesos de Hidrotratamiento con Vapor Vivo que tiene
como ventaja las bajas presiones a las que operan.

1.2.1. Cracking. La ruptura de los anillos aromaticos de los crudos
pesados y fondos de refineria se puede lograr mediantes procesos de
pirolisis en los que no interviene ninguna fuente de hidrogeno y los
radicales libres producto del tratamiento térmico se estabilizan con otras



estructuras que hayan logrado ser abiertas. No obstante el proceso de
Upgrading se puede lograr por simple pirolisis, los rendimientos y la
reduccién de la viscosidad son muy bajos, por lo tanto en la actualidad
se han integrado a dichos procesos térmicos catalizadores que al igual
que en la Licuefaccion promueven la adicion de hidrégeno para
estabilizar los radicales libres y evitar la repolimerizacién. Estos
procesos que integran catalizadores reciben el nombre de Cracking
Térmico.

1.2.2. Viscorreducciodn. La viscorreduccion consiste en la reduccién de
la viscosidad del material pesado mediante la ruptura térmica suave de
los anfillos de los hidrocarburos a temperaturas que se encuentran
alrededor de los 450°C empleando tiempos de residencia cortos.

1.2.3. Hidrotratamiento por Adicion de Vapor. El proceso de
Hidrotratamiento por adicién de vapor se conoce como una variante de
los procesos de cracking, en el que se integra el vapor vivo como fuente
de hidrogeno para estabilizar los radicales libres obtenidos en la ruptura
térmica, aumentando asi la produccion de destilados livianos
producidos.

Estos procesos contemplen la utilizacion de dos catalizadores
destinados a funciones diferentes, el primer catalizador que usualmente
es un metal alcalino tiene como funcidn lograr la disociacion del en
radicales Hidrégeno y Oxigeno y el segundo catalizador formulado a
base de metales del grupo VIII promueve el hidrégeno hacia la
estructura hidrocarbonada que se encuentra craqueada® Un modelo del
mecanismo de los procesos de Hidrotratamiento por adicién de vapor
se muestra a en la figura 4.

R—H

Figura 4 Mecanismo del proceso de Hidrotratamiento por adicion de vapor4



1.3. COPROCESAMIENTO

El Coprocesamiento es generalmente una variante de los procesos de
licuefaccién directa del carbon, toda vez que el crudo presente puede
servir o no como solvente donante de hidrogeno.

El Coprocesamiento de mezclas de carbén y crudos pesados se
fundamenta en los dos procesos que se han mencionado
anteriormente: El Mejoramiento de crudos pesados y la obtencion de
crudos sintéticos mediante Licuefaccion de carbon, los cuales tienen
como principio comun el aumento de la relacion H/C ya sea de Carbdn
o del crudo pesado o fondos de barril para obtener cadenas de
hidrocarburos de menor peso molecular, menor punto de ebullicién y
por supuesto de mayor valor agregado.

En los procesos tipicos de mejoramiento simultaneo de Carbén y Crudo
Pesado, este ultimo se emplea como medio de transporte para el
Carbdén, pero teniendo en cuenta que reacciona con la fuente de
hidrégeno que usualmente se inyecta a altas presiones, el hidrocarburo
da lugar a productos de menor peso molecular por lo que en el
Coprocesamiento no se requiere la regeneracion y reciclo del solvente
que porta y que en algunos casos transfiere hidrégeno al Carbon.

El éxito del Coprocesamiento radica en el mejoramiento del
hidrocarburo al mismo tiempo que se logre la licuefacciéon del carbon
toda vez que se aprovechen los efectos sinergisticos de la integracién
en un solo proceso de estos materiales, de tal modo que se logra
reducir los costos de capital y operacion por unidad de producto. Sin
embargo el crudo presente y los compuestos generados en el proceso
pueden ser buenos o pobres donadores de hidréogeno y esto esta
determinado por la mayor o menor cantidad de compuestos
hidroaromaticos presentes en la mezcla reaccionante, dando asi una
conversion del carbon relativa a la calidad del hidrocarburo empleado
en el proceso?.

El coprocesamiento como una variante de la licuefaccion de carbén se
convierte en la actualidad en una alternativa atractiva para la
produccion de Crudos Sintéticos. Esto se basa en dos factores
basicamente; el primero es la poca aplicacion a escala industrial que
poseen los procesos de Licuefaccidon Directa por la presion severa a la
que opera usualmente, lo que representa excesivos costos de montaje
y operacion y el segundo es que la industria de la refinacion posee



tecnologias maduras en los procesos de Hidrotratamiento de los Crudos
Pesados y los Fondos de Barril.

Los mercados actuales de los combustibles que se caracterizan por los
altos costos, la escasez de crudos livianos y la subutilizacion del carbén
que se evidencia en el pais, crea una atmosfera propicia que motiva la
busqueda de alternativas combustibles mas limpias y de bajo precio,
motivo por el cual los organismos gubernamentales y la empresa
privada han emprendido estudios para el montaje de proyectos de
Licuefaccion en las zonas carboneras del pais.



2. METODOLOGIA

El proceso para obtencion de Crudo Sintético a partir de Crudo Pesado
y Carbén planteado en el presente trabajo esta basado en dos hipotesis
fundamentales.

Las mezclas triples CCTA por su baja viscosidad provee facilidades
para el trasporte y alimentacion del reactor, asi mismo en las mezclas
CCTA el carbén en micro particulas se encuentra rodeado por micro
gotas de crudo lo que permitira asi como en los procesos de
combustion de estas mezclas una reaccion rapida y eficiente del carbén
presente una vez haya sido atacado el crudo que lo rodea.’

La presencia de crudo dentro de la mezcla reaccionante proporcionara
una fuente de hidrégeno disponible toda vez que dentro de este se
encontraran compuestos hidroaromaticos capaces de ceder hidrégeno.

Las dos hipdtesis mencionadas y la premisa de la concepcién de un
proceso que opere a condiciones de baja presion y temperatura tipica
de Licuefaccién (40 — 100 Psi y 350 — 500°C), permitieron realizar la
seleccion y acople de los principios basicos de los procesos de
Licuefaccion de Carbon y Mejoramiento de Crudos Pesados.

El mecanismo de Coprocesamiento que se plantea se puede considerar
entonces como una sinergia del proceso de Licuefaccién de Carbdén por
Solvente Donante de Hidrégeno, teniendo en cuenta que como ya se
menciond el crudo actuara como dicho solvente, y el proceso de
hidrotratamiento de Crudos Pesados por adicion de Vapor
Sobrecalentado, pues este proceso permite la operacion a bajas
presiones.

La planta piloto de Coprocesamiento se debidé ajustar entonces a las
necesidades que sugiere este proceso como son la produccién de
mezclas triples CCTA y la generacidn de vapor a altas temperaturas el
cual servira también como medio de calentamiento de la masa
reaccionante.

De igual manera la fase experimental de este trabajo se orienté a dar
los primeros pasos para la validacibn o no de las hipétesis aqui
planteadas.
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2.1. METODOLOGIA DE DISENO DE LA PLANTA PILOTO

El disefio del sistema piloto estuvo orientado principalmente al
dimensionamiento de tres zonas fundamentales dentro de la planta
piloto, cada una destinada a cumplir una funcion especifica dentro del
coprocesamiento de las mezclas densas. Estas funciones especificas
respondian a las necesidades de produccion de materia prima,
generacion de energia para calentamiento y reacciéon y reaccidn
propiamente dicha; por lo que se disefaron equipos para preparacion
de mezclas triples, sobrecalentamiento de vapor y reaccion
respectivamente. La metodologia del disefio del sistema piloto se puede
observa en la figura 5.

2.1.1 Sistema de preparacion de mezclas densas. El sistema de
preparacion de triples CCTA se realizé de acuerdo a los parametros
consignados en el documento de propiedad intelectual para produccion
de estas mezclas, en la que se fijan las directrices para el disefio de
unidades de produccion de mezclas CCTA las cuales cuentan con
mecanismos para carga, transporte, agitacion y almacenamiento. Esta
patente se puede ver en el anexo A.

El proceso de seleccién de equipos y facilidades para produccion de
mezclas CCTA se conté en este caso con un estudio de disponibilidad
de equipos en el laboratorio. Por lo tanto basados en el conocimiento
que se tenia de desarrollos anteriores en el area de produccion de
slurries de carbon en la escuela de Ingenieria Quimica, se logro integrar
al disefio del sistema de produccién de mezclas ftriples el equipo de
preparacion de slurries Carbon-Agua existente.

2.1.2 Sistema de generaciéon sobrecalentamiento de vapor. El vapor
de agua juega un papel fundamental en el sistema piloto de
coprocesamiento de mezclas triples CCTA, por que es utilizado como
medio de calentamiento y a la vez como una fuente de hidrégeno
disponible para la reaccion. El suministro de vapor para el proceso se
soportd en la infraestructura que tiene la escuela de Ingenieria Quimica
para llevar a cabo los diferentes procesos que sus laboratorios
efectuan.

El vapor saturado que se alimenté a la zona de reaccion proveniente de
la caldera de Ila escuela de Ingenieria Quimica requiere
sobrecalentamiento para poder operar a las condiciones de operacion
fijadas para la planta piloto. Por lo tanto se diseid un equipo para
efectuar el sobrecalentamiento del vapor producido en la caldera.

11



2.1.3 Reactor. Para el disefio del reactor del sistema piloto se tuvo en
cuenta que este debia se los suficientemente versatil para cargar
materias primas de diferente naturaleza (Carbén, Crudo, Carbon-Agua,
Crudo-Agua, Crudo-Carbon-Agua) y para operar de forma continua,
semi-continua y Batch.

2.1.4 Equipos secundarios. Los equipos secundarios que se
disefaron son aquellos como el sistema de control, bombas,
intercambiadores, etc. Estos son los equipos que ayudan al buen
funcionamiento del equipo y a su estabilidad.
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Figura 5 Metodologia de disefio del sistema piloto

13



2.2. METODOLOGIA DE EXPERIMENTACION

Todo proceso de transformacion de materia efectuado en la industria
quimica ya sea a escala industrial, piloto o de laboratorio comprende
tres etapas fundamentales: la primera es la adecuacion, preparacion y
analisis de la calidad de materias primas. La segunda, es la puesta en
marcha y operacion de equipos y unidades de transformacion, asi como
el monitoreo de las condiciones de operacidon preestablecidas para los
mismos. Y la tercera es la adecuacién y analisis de los productos
obtenidos. El coprocesamiento de Mezclas CCTA que en este trabajo
se plantea no se aleja de estas etapas y las sigue de manera estricta
como se muestra en la figura 6.

2.2.1. Diseno de experimentos. Para la realizacién de este disefio de
experimentos se tuvo en cuenta que en el proceso de mejoramiento de
mezclas densas de carbdn, crudo pesado, tensoactivo y agua, CCTA,
se encuentra un amplio numero de variables como tipo de crudo, tipo de
carbdn, tamafo de particula, catalizador, concentracion del catalizador,
temperatura, tiempo de reaccion, presion, etc. Es importante realizar la
seleccién de las variables de estudio de acuerdo a su grado de
influencia en el proceso y a las facilidades existentes en la
experimentacion

Teniendo en cuenta que este trabajo no tiene como objetivo un
completo estudio cinético del coprocesamiento de carbdn y crudo
pesado, se analizaran solo los efectos de la temperatura y el tipo de
crudo mostrados en la tabla 1. Por lo cual se realiza un disefo factorial
2"? en donde el tipo de crudo se modificé mediante la variacién en la
proporcion crudo pesado/crudo liviano esto con el fin de analizar las
propiedades de donacion de hidrégeno de las distintas mezclas.

14



ACONDICIONAMIENTO DEL CARBON ACONDICIONAMIENTO DEL CRUDO
(TRITURACION, MOLIENDA Y TAMIZADO) (PREPARACION DE MEZCLAYS)

ANADIR
CATALIZADOR

Figura 6 Metodologia de experimentacion

No obstante un efecto que se hacia necesario observar era el de
someter a reaccion las cargas de manera emulsionada o simplemente
mezclada. Para tal fin se tomé como referencia la mezcla de crudo base
70/30, se mezclé con la cantidad de carbdn tipica de cualquier mezcla
combustible utilizada en el otro conjunto de pruebas y se hizo
reaccionar a 500° durante el mismo tiempo de reaccion de las pruebas
anteriores.
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Minino Maximo

Variable

valor valor

Relacién crudo pesado/crudo 50/50 70/30

liviano
Temperatura 380°C 450°C

Tabla 1 Variables utilizadas en el diseiio de experimentos

Prueba Tipo de crudo Temperatura del
(%crudo pesado-%crudo vapor (°C)
liviano)

1 70-30 350
2 70-30 500
3 50-50 350
4 50-50 350

Tabla 2 Pruebas a realizar segun el disefio de experimentos

2.2.2. Condiciones de experimentacién. Las condiciones bajo las que
se llevo a cabo la operacion se muestran en la tabla 3.

Condicion Valor |

Tiempo de operacién (h) 2
Cantidad de carga (kg) 10
Requerimiento de catalizador | 550
(ppm)
Flujo de vapor (kg/h) 35
Presion reactor (psi) 40

Tabla 3 Condiciones de experimentacion

2.2.3. Acondicionamiento del carbén. El carbon para ser integrado a
la formulacion de mezclas triples CCTA debe tener una distribucion
granulométrica que contenga una gran proporcion de finos®, por lo tanto
el carbon utilizado en este caso, carbén de las minas de San Luis del
departamento de Santander, es sometido a proceso de reduccion de
tamano en los equipos con que cuenta el laboratorio de procesos, para
tal final secuencia de reduccion de tamafo utilizada fue: el carbén de
gran tamano se llevo a la trituradora de mandibulas, luego paso por un
molino de bolas para disminuir el tamafo de particula. A continuacion
se tamizo, recogiendo el carbén cuyo tamafio de particula pasa por la
malla No 120 de la serie Tayler y finalmente este carbén obtenido se
llevé nuevamente al molino de Bolas en donde se logro disminuir aun
mas su tamafio.

2.2.4. Mezcla de crudos. El crudo utilizado es una de las variables del
proceso, este va a ser una mezcla de dos crudos pero en diferentes
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proporciones, en este caso se utiliza crudo “SAN FERNANDO” y
“CRUDO SURIA”, las proporciones que se utilizaron son 70%-30% y
50%-50% respectivamente.

2.2.5. Analisis de materias primas y productos. Antes de ser
integrado a las mezclas CCTA, el carb6n fue caracterizado mediante los
siguientes analisis:

e Analisis Préximo por termo gravimetria (ver anexo B)°.

e Distribucién Granulométrica.

Por otra parte y para estandares de comparacion entre las materias
primas utilizadas y los productos obtenidos, a los crudos base se les
adiciond el respectivo porcentaje de carbdn equivalente al necesario
para la constitucion de la mezcla CCTA y esta mezcla resultante al igual
que los productos se caracterizO mediante estudio de Reologia
(variacion de la viscosidad con la temperatura y la velocidad de
deformacion).

2.2.6. Preparacion de la mezcla CCTA. Para la preparacion de la
mezcla CCTA se tiene como referencia la patente que se presenta en el
anexo A. En la preparacién hay dos etapas fundamentales que son la
preparacion de la mezcla carbdén-tensoactivo-agua y la preparacion de
la mezcla crudo-tensoactivo- agua. En esta etapa es cuando se anade
el catalizador, en este caso es Acetato de niquel soportado en
alumina.las caracteristicas se muestran en el anexo F

2.2.7. Carga del reactor. El reactor se cargdé con 10 kilos de mezcla
densa CCTA. En esta etapa reactor esta previamente precalentado
para evitar taponamiento en la valvula de carga al reactor.

2.2.8. Puesta en marcha de la planta piloto. La planta piloto se puso
en marcha comenzando por permitir el paso de un flujo determinado de
vapor a una presion constante. Luego se encendieron las resistencias
eléctricas del sobrecalentador de vapor teniendo en cuenta que el
aumento de temperatura hasta la temperatura de operacidn se debe
hacer escalonadamente para prevenir dafios en estas. En este mismo
momento se permitio flujo del fluido de enfriamiento, en este caso agua,
por los intercambiadores de calor. Al llegar al punto de operacion
deseado se estabilizo el sistema y se opero el tiempo requerido.

2.2.9. Recoleccion de datos. Durante el proceso se tomaron los

siguientes datos:
¢ Diferencial de presion en la platina de orificio
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Presién de entrada

Temperatura de la salida del vapor
Temperatura de entrada del vapor al reactor
Presion del reactor

Temperatura del reactor

Temperatura a la salida del reactor
Temperatura de los intercambiadores
Consumo de gas

2.2.10. Descarga de productos. Al finalizar el tiempo de reaccion se
despresurizé el reactor cortando el flujo de vapor, después de esto se
descargaron los productos pesados ya que los livianos se han ido
recogiendo a lo largo del proceso en tanques de almacenamiento
dispuestos después del sistema de condensacion.
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3. DISENO DE PLANTA PILOTO Y ADECUACION BANCO DE
PRUEBAS

3.1 DISENO DE LA PLANTA PILOTO
En la figura 7 se muestra diagrama de flujo de la planta disefiada.

TAN TANQU SION ACEITE AGUA

Figura 7 Diagrama de flujo del sistema piloto

3.1.1 Disefio del sistemaofecpreparaciondeARezER4T@Ensas. I%{EMULS'ON
) . CEITE-AGUA
sistema consta de 3 partes fundamentales que son, el sistema de

mezcla carbon agua, el sistema de mezcla aceite agua y el sistema de

mezclas CCTA

BOMBA DESPLAZAMIENTO BOMBA DESPLAZAMIENTO
POSITIVC POSITIVC

BOMBA DESPLAZAMIENTQ
POSITIVC

19 TANQUE DE MEZCLA TRIPLE

P=60 Psi
T=500°C



3.1.1.1Sistema de produccion de mezclas carbén agua

Figura 8 Sistema de mezcla carbon-agua

El sistema de preparacién de mezclas carbén-agua que se adecud al
sistema piloto posee las caracteristicas que se muestran en la tabla 4.

Tolva de alimentacion 0,28 m°
Diametro (in) (6)
Paso (in) (7)
Angulo de avance 8°
Tornillo sinfin Longitud m 1
Diametro del eje (1)
(in)
rpm tornillo 90
Tanque de almacenamiento 55 galones
Agitador Tipo turbina inclinada
Rpm maximas agitador 1695

Tabla 4 Caracteristicas del sistema de mezcla carb6n agua

3.1.1.2 Sistema de mezclas aceite agua. Para los sistemas de
emulsiones aceite/agua se disefia un tanque de 50 litros agitado,
construido en lamina de acero de 3 mm de espesor. La relacidon
heuristica H/D es 1,5 entonces:

H=Vmr’=0,52m

D=0,35m

Para este sistema se calcul6é un agitador tipo turbina de disco con las
caracteristicas mostradas en la tabla 5"
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Parametro Relacion
Diametro del agitador Da Da/Dtanque= 1/3 11,7 cm
Distancia entre e! fondo del E/Dtanque= 1/3 11,7 cm
tanque y el agitador E
Ancho de la paletas W W/Da= 1/5 2,3cm
Longitud de la paleta L L/Da= 1/4 29cm
Grosor de la placa deflectora J J/Dtanque= 1/12 3cm
Potencia requerida Ya hp

Tabla 5 caracteristicas del agitador
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3.1.1.3 Sistema de mezcla triple. El sistema piloto tiene como base de
produccion 10 kg de mezcla tipo CCTA, bajo esta base se calcula el

sistema de mezcla triple.

3.1.1.3.1 Calculo de los mezcladores estaticos. Mientras se bombea
la mezcla de carbdn agua y la emulsion aceite agua hacia el tanque de
almacenamiento, estos pasan por un sistema de mezcladores estaticos.
El calculo de estos mezcladores se muestra en la tabla 6.

Tipo de mezcladores

De elemento helicoidal (Fig 10)

Longitud de la unidad de mezclado

1,5 veces el diametro

Velocidad de flujo en tuberia 2m/s
Re mezcla= 3157*Q*S/u*QJ

Q=0,039 m*/s 49

M =5000 cp

@ =2inch

Condiciones para establecer el numero de

elementos

1000>Re>100 6 unidades
100>Re>10 12 unidades
10>Re 18 unidades

Longitud del sistema

36 inch

Tabla 6 Caracteristicas de los mezcladores estaticos
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EBlemanics

Figura 10 Mezclador helicoidal

3.1.1.3.2 Tanque de almacenamiento. Las mezclas CCTA se
almacenaran en un tanque de 50 litros, construido en lamina de acero
de 3 mm de espesor. La relacion heuristica H/D es 1,5 entonces:
H=V/mr’=0,52m

D=0,35m

3.1.1.3.3 Bomba de cavidades progresivas. Para el bombeo de la
mezcla se calculd6 una bomba de cavidades progresivas cuyas
caracteristicas se muestran en la tabla 7

AP tuberia 512 kPa
Re tuberia = pV®/u 20
Factor de friccion = 16/Re 0,8
AP en mezcladores estaticos = 6 AP 768 kPa
tuberia
Cabeza requerida para la bomba 19 Psi
Potencia Y2 hp

Tabla 7 caracteristicas bomba de cavidades progresivas

3.1.2 Diseino del sistema de sobrecalentamiento de vapor. Los
procesos que se realizaron requieren temperaturas elevadas del orden
de 500°C, por lo que se hizo necesario el disefio de un sistema de
sobrecalentamiento, mostrado en la figura 11, que aumente la
temperatura del vapor desde la temperatura de salida de la caldera
hasta la deseada.

En la tabla 8 se muestran los parametros tenidos en cuenta para este
disefio, hay que tener en cuenta que el dato del diametro de la tuberia
se escogio por facilidades de consecucion para el montaje del sistema
piloto.

Parametro Valor

Flujo de vapor 40 kg/h
Presion de entrada 70 psi
Estado Saturado
Temperatura de entrada del vapor 150,53°C
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Temperatura de salida del vapor 480 °C
Material de la tuberia Acero al carbono
Diametro interno de la tuberia 2in
Diametro externo de la tuberia 2,5in
Conductividad térmica del acero 37W/m*K
Capacidad calorifica del vapor (590°K) 2.003J/Kg*K

Tabla 8 Parametros de diseio del sobrecalentador

En la tabla 9 se muestran los datos de entalpia de vapor a las
condiciones de entrada, es decir a temperatura de saturacién y a la
maxima temperatura de trabajo.

Unidades SI Unidades Inglesas
h4sgt2’65kpa = 2747,006 kJ/kg h78§tp5| =1181 Btu/lbm

g eekea = 3441,608 kJ/kg hioss = 1479,625 Btu/lbm

Tabla 9 Entalpias del vapor’

Figura 11 Sobrecalentador de vapor

3.1.2.1 Balance de energia. Para calcular el calor necesario para
aumentar la temperatura del vapor hasta la deseada se realizé un
balance de energia como el que se muestra en la ecuacion 1.

Q =, - Ah (Ecuacién 1)

Con los datos presentados en la tabla se realizaron los calculos y se
obtiene que el calor que debe ser suministrado es el mostrado en la
ecuacion 2.

Q= ak9._h (3441,608 - 2747,006)k—‘] = 7,72k—J
h 3600s kg S
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0= 2633],635% (Ecuacion 2)

3.1.2.2 Seleccion de la forma de calentamiento. Teniendo en cuenta
las condiciones operacionales del laboratorio de procesos de la escuela
de ingenieria quimica de la UIS y las condiciones de seguridad que se
deben tener, no fue posible instalar un horno con quemador para
combustibles como gas natural, carbén o fuel oil, por tanto se tomé la
decisién de sobrecalentar el vapor por medio de resistencias eléctricas.
Al revisar las condiciones de temperatura que deben soportar, se
encuentra que la mejor opcion son las resistencias de tipo alambre ya
que esta puede soportar una temperatura superior a los 900°C.La
resistencia de alambre mas comun y la que fue utilizada es de aleacion
80Ni-20Cr.

Para la construccion del sobrecalentador se decidié utilizar resistencia
de alambre con un recubrimiento ceramico para evitar contacto con la
tuberia de vapor, a la cual va sujeta mediante abrazaderas de acero
inoxidable.

3.1.2.21 Potencia requerida en las resistencias para el
calentamiento. La potencia requerida para el sobrecalentamiento del
vapor es el valor calculado en el balance de energia (ecuacién 2). Sin
embargo, hay que tener en cuenta las perdidas irreversibles del proceso
y las perdidas que se dan con el ambiente. Es por esto que se debe
tener en cuenta un porcentaje de exceso para el calculo de la potencia
necesaria que en este caso sera del 50%.

Entonces la potencia requerida la calculada en la ecuacion 3.
P=772kW-150=1158 ~12kW (Ecuacion 3)

Con el fin de proteger las resistencias de tipo alambre, mantener
constante la temperatura del vapor a la entrada del reactor y lograr
altas temperaturas en periodos mas cortos de tiempo, se
sobredimension6 la disponibilidad energética, lo cual fue posible
adicionando al sistema una resistencia de tipo sumergible. En la tabla
10 se muestra la potencia requerida por la resistencia sumergible en
donde se evidencia que se asumidé que el vapor a la salida de las
resistencias de alambre tenia una temperatura de 400°C y se requeria
a 500°C.
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gy sekea = 3272,07 kJlkg

g eokea = 3483,9kJ/kg

Q = 2,4Kw

Tabla 10 entalpias de vapor a 400°C9y 500°C y

Calor de la resistencia sumergible Figura 12 Resistencia sumergible

3.1.2.3Longitud del sobrecalentador. Teniendo en cuenta los
parametros de disefio expuestos en la tabla 11 se calculo la longitud del
sobrecalentador con la ecuacion 4 que es para intercambiadores de
calor con temperatura de pared constante y asumiendo que esta
temperatura es 800°C. En el anexo C se muestra el calculo de la

longitud del sobrecalentador.
-UA

T, -T '
=Y eV _1_e™* (Ecuacion 4)
To _Te,V

Entonces se obtiene que la longitud es:
| =1,88m~19m (Ecuacion 5)

3.1.2.4 Aislante. Mientras que las lanas minerales no soportan
temperaturas mayores a 700°C y no resisten ademas la accion directa
de las llamas, las fibras de ceramicas (figura 13) se han desarrollado en
los ultimos afos y se han utilizado ampliamente en aislamientos de cara
caliente y temperaturas maximas hasta de 1.500°C por tanto es
conveniente para el proceso.

Figura 13 Fibra de ceramica

El criterio de disefio para saber cual es el espesor de aislante necesario
es la temperatura en el exterior del este, se requiere que esta
temperatura no supere los 60°C para evitar accidentes de trabajo. La
tabla 11 muestra los parametros para el calculo del diametro del
aislante.
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Parametro ‘ Valor

T en la pared de las resistencias (°C) 700
T del aire (°C) 27
Espesor de la arena (m) 0,0508
Conductividad térmica de la arena (W/m K) 0,582
Diametro de las resistencias (m) 0,0658
Longitud del sobrecalentador (m) 1,8
Conductividad del aislante (W/m K) 0,05
Espesor manta ceramica (m) 0,03

Tabla 11 Parametros de calculo del espesor del aislante

En la tabla 12 se muestran los resultados del calculo del espesor del
aislante en donde se ve que el diametro es 0,21 metros para que la
temperatura no supere los 60°C. El procedimiento de calculo se
muestra en el anexo D.

Numero de Espesor (m) Q (J/s)
vueltas de
aislante

1 0,03 974,856804 168,679187
2 0,06 656,098548 117,713691
3 0,09 518,561237 96,0185592
4 0,12 442,458229 81,2339186
5 0,15 392,490989 72,0620019
6 0,18 358,142676 63,2998277
8 0,24 309,757057 56,4405275

Tabla 12 Resultados para el calculo del Espesor de aislante

3.1.3 Diseino del reactor. En la reaccidon de coprocesamiento por
inyeccion de vapor sobrecalentado se ponen en la mezcla de
hidrocarburos como fase liquida estacionaria y el vapor en fase
gaseosa como fase continua.

El reactor disefhado es un espacio propicio para ese contacto y por lo

tanto opera de forma CONTINUA para la FASE GASEOSA y por
COCHADAS para la FASE HIDROCARBURO.
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Los parametros para el disefio del equipo son la temperatura, la
presion y la capacidad.Los datos de disefio y las caracteristicas del
reactor se muestran en la tabla 13, y el plano del reactor en la figura 14.

L Parametro - Valor -

Presion Maxima (Psi) 200
Capacidad (1) 20

Temperatura Maxima (°C) 1000

Forma Cilindrico
Entrada de vapor Flauta de 3 entradas con diametro 1”
Valvulas Tipo Globo
Tiempo de Residencia para 1
la fase gaseosa (S)

Tabla 13. Parametros de diseiio del Reactor

N DE
BLEMENTS

PIEZA

DESCRIFCION

Base del reactor

Tuberia Acero al
carbono de 1"

Cusrpo del Reactar

Tubo de Acero al
carbana de &

Helice para reactar

Sinfin de 9152rmm,
poso 152mm, $eje 1"

Brido para reactor

Diametra 270mm,
e=23.4mm

Flauta de vapar

Tuberic @17, can fres
canexianes

valwla Globo de 1
oulg

valvula para alta
temperatura

Tuba de olimenfacion

Tubo de @2", en acero

al carbona
WValvula para alto
temperatura
Tubo de @2", en acera 7
al carbana

Tubo de @17, .
canvalvula ala salida

Valwla Globa de 2
pulg

2 Descarga de fondas

10 Descarga de vapores

Figura 14 Plano del reactor

3.1.3.1 Diseino de las bridas del reactor. La seleccion de las bridas se
realiza de acuerdo a las normas TEMA tomando como base una
presion de disefio de 150 Ib y diametro de la tuberia 6 in. De acuerdo a
la norma las dimensiones de la brida son: diametro externo de la brida
11 in, espesor 1 in y numero de pernos 8.

3.1.3.2 Tornillo Transportador ' El disefio del tornillo se realizé para
un tornillo estandar en donde el paso es igual al diametro y con angulo
de avance de 8 grados. El material del tornillo es acero al carbono ya
que los parametros de temperatura son los mismos del reactor. En la
tabla 15 se muestran los datos del tornillo.
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Datos Valor

Diametro mm, (in) 152,4 , (6)
Paso mm, (in) 152,4 , (6)
Angulo de avance 8°
Longitud m 1,3
Diametro del eje mm ,(in) 254 ,(1)

Tabla 14 datos del tornillo transportador

3.1.3.3 Aislante. El material aislante escogido es fibra de vidrio (fig 15)
ya que cumple con las caracteristicas necesarias. El célculo del espesor
se realiz6 usando el programa ECOWIN breen suministrado por
fiberglass Colombia S.A.

En la tabla 15 estan los parametros necesarios para el célculo del
espesor.

Temperatura ambiente °C 26 I ™ ‘
Temperatura de operacion (°C) 500 ' »
Emisividad 0,5 & 1 -
Velocidad del viento Nula

Didmetro nominal (in) 6

Orientacion Horizontal

Tabla 15 datos suministrados al programa ECOWIN green.

Figura 15
Fibra de vidrio

En la tabla 17 se muestran los resultados entregados por el programa
ECOWIN green para el espesor de aislante utilizado.

Datos Valor |
Espesor recomendado (in) 6,5
Temperatura superficial (°C) 29,52
Calor disipado aun con aislamiento (W/m) 174,26
Calor disipado con la superficie desnuda (W/m) 11,010.02
Eficiencia de aislamiento 98,42

Tabla 16 Datos del aislante para el reactor

En la figura 16 se muestra el reactor que se implemento en el sistema
piloto y en la figura 17 se muestra un plano pieza a pieza del reactor.
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Figura 16 Reactor implementado
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3.1.4 Diseno equipos secundarios

3.1.4.1Controladores de temperatura. Los controladores escogidos
son del tipo on-off ya que son de facil consecucion y permiten ser
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utiizados para los requerimientos del proceso. Se necesitan dos
controladores para el servicio de sobrecalentamiento de vapor. El
primer controlador sensa la temperatura de las resistencias, en este
caso las de tipo alambre, y la mantiene constante. El segundo
controlador sensa la temperatura de entrada del vapor al reactor y la
mantiene estable por medio de la resistencia sumergible.

En ambos casos los controladores constan de un pirdmetro con sensor
tipo K marca POWERLINE y un contactor a 220v para 60, mostrados en
la figura 18

Figura 18 controladores utilizados en proceso de sobrecalentamiento.

El sistema de control on-off implementado se muestra en el diagrama
de la figura 19.

AN )

Figura 19 Diagrama sistema de control sistema de sobrecalentamiento

3.1.4.2 Platina de orificio. Esta platina de orificio, mostrada en la fig se
disend para poder conocer el flujo de vapor que se proporciona al
proceso. Para el calculo de la platina de orificio se siguié la Norma ISO
5167-1980"° y el procedimiento realizado se muestra en el anexo E. En
la tabla 17 se muestran los datos de entrada para el célculo de la
platina de orificio y en la tabla 18 los resultados.
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- Parametro | Valor
Temperatura de servicio (°C) 160
Temperatura ambiente (°C) 27
Densidad del fluido (kg/m”"3) 3,2567
Diametro tuberia a T amb (mm) 25,4
Flujo masico (kg/s) 0,01111111
Viscosidad absoluta (cp) 0,127
Diferencial de presion (bar) 0,02983254
Presion en la toma de alta presién (bar) 6,8947
Coeficiente de dilatacion de la tuberia (mm/m) 0,0000117
Coeficiente de dilatacién de la placa (mm/m) 0,000016
Numero de Reynolds 4378,6618

Tabla 17 Parametros de disefio de la platina de orificio

Diametro del orificio (mm) | 12,5007766

Beta (d/D) 0,4913919

Posicion de la toma Brida

Tabla 18 Resultados disefio de la platina de orificio

FIG 20 Platina de orificio y manémetro en u

3.1.4.3 Diseno del intercambiador de calor. Para calcular el area de
intercambio de calor necesario para condensar los vapores que salen
del reactor, se tuvieron en cuenta los parametros experimentales
mostrados en la figura 20, ya que en el montaje del sistema piloto se
utilizaron dos intercambiadores en serie existentes en el laboratorio de

procesos y esto nos permitié establecer dichos parametros.

En la figura 21 estan los datos de temperatura necesarios para el
calculo del intercambiador. En la tabla 19 se muestran las ecuaciones
que se utilizaron para el calculo del intercambiador de calor de tubos y
carcasa, y los resultados correspondientes. En el anexo G se muestra

el procedimiento de calculo.
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RES DE REACCION

T=300 °C
572°F
Figura 21 Intercambiador de calor para condensacion
Datos Valor
Q = MC,LAT (Js) T=155 °€83
131°Fp 31
A= ——— (1
uatLm ™
Longitud del intercambiador (m) OALIDA
Configuracién AGH b EHrESAIIENTO
Numero de tubos (tuberia 12
normalizada)®
Diametro de los tubos (in) 3/4
Tabla 19 Datos del intercambiador de calor CONDE]
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4. RESULTADOS Y ANALISIS DE RESULTADOS
EXPERIMENTALES

4.1 CARBON ALIMENTADO

El carbdn utilizado en la preparacién de la materia prima es de tipo
bituminoso de la regién de San Luis del Departamento de Santander, su
analisis préximo se muestra en la tabla 20, este carbon de disminuyé
hasta un diametro de particula promedio de 50 micrometros apto para
formulacién de mezclas CCTA y tiene una densidad de 1298kg/m3

CARACTERISTICA VALOR %

HUMEDAD 1,18
MATERIAL VOLATIL 12,3
CARBONO FIJO 33,52
CENIZAS 12,97

Tabla 20. Analisis préximo

4.1 BALANCE DE MASA

En los balances que se presentan en la tabla 21, se hacen con
referencia a la cantidad de crudo y carb6n cargados. En este caso la
CCTA cargada fue de aproximadamente 10 kg en una proporcién 50/50
de mezcla combustible y agua respectivamente, es decir, la cantidad de
combustible cargado es aproximadamente 5 kg.

Relacion Masa de Masa de Fondos .
A del Condiciones Crudo Carbon de IR 9*e
a e . ) Proceso
No. crudo de operacion alimentada Alimentada  Proceso T
Base” _ (9) _ (9) I )
Emulsionado
1 70/30 Sin catalizador 3000 2520 2194 3326
500°C
2 70/30 350 °C 3000 2520 1900 3620
3 70/30 500 °C 3000 2520 1830 3690
Emulsionado
4 50/50 Sin catalizador 3000 2520 1880 3640
%500°C
5 50/50 350 °C 3000 2520 1700 1840
6 50/50 500 °C 3000 2520 3800 1720
Sin Emulsionar
7 70/30 Sin catalizador 3000 2520 4000 1520
500°C

Tabla 21 Balance de masa
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*Las mezclas CCTA fueron formuladas a partir de dos mezclas de crudo San Fernando -
Suria con relacion 70/30 y 50/50

**La masa de livianos del proceso se estima por la diferencia entre la masa combustible
alimentada y los fondos obtenidos de proceso teniendo en cuenta que estos son los
facilmente cuantificables.

Segun los datos mostrados en la tabla 22 se puede ver que el
porcentaje en la recuperacion de los productos livianos siempre
aumenta, sin embargo en las pruebas donde no se emulsioné la mezcla
carbén agua el porcentaje disminuyd, debido a que solo se llevo a cabo
una destilacién simple y por tanto alguna parte de los productos livianos
salié en los fondos.

Relacion Condiciones o o1 i o/l i
del de Condg:ones % Fondos % Fondos /oLl\(/;:nos A;Ll\g:nos
crudo operacion . Alimentada  de Proceso Ali tad P
Base* operacion imentada roceso
Emulglicr)]nado Emulsionado
70/30 . Sin 62,77 39,75 37,23 60,25
catalizador .
500°C catalizador
70/30 350 °C 350 °C 62,77 34,42 37,23 65,58
70/30 500 °C 500 °C 62,77 33,15 37,23 66,85
Emulgli(r)]nado Emulsionado
50/50 . Sin 57,88 34,06 42,12 65,94
catalizador .
500°C catalizador
50/50 350 °C 350 °C 57,88 30,80 42,12 69,20
50/50 500 °C 500 °C 57,88 32,61 42,12 67,39
Sin Sin
70/30 Emus'?;f’”a" Em“é?r']onar 62,77 72,46 37,23 27,54
catalizador catalizador

Tabla 22 % fondos y %Livianos recuperados

4.2. VISCOSIDAD DE LAS MEZCLAS COMBUSTIBLES BASE.

Como se mencion6 en la seccion 2.2.5 para establecer criterios de
comparaciéon entre los productos obtenidos y las mezclas combustibles
base (Carbon-Crudo 50/50 y Carbon-Crudo 70/30) se determind la
viscosidad de estas a diferentes velocidades de deformacion, como se
muestra a continuacion.

Las tablas de la caracterizacidn reoldgica por viscosimetria de estas
mezclas asi como de los productos obtenidos se puede ve en el Anexo

IE
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MUESTRA 9
CRUDO 50/50 MATERIA PRIMA

Figura 23. Viscosidad muestra 8

wWiscosidad
welocicdad deforrmaci
T = a0

Figura 24. Comparacion de la viscosidad de las materias primas
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En las figuras 22, 23 y 24 se observan las altas viscosidades que
poseen las mezclas combustibles base, las viscosidades en las mezclas
base donde el crudo se formula con la relacién 70/30 de Crudo Extra
pesado/Crudo Liviano presentan viscosidades son mas altas que las
mezclas formuladas con el crudo con relacién 50/50, esto se hace
evidente por las mayores cantidades de productos pesados presentes
en el crudo extra pesado que se encuentran en el crudo base 70/30. Se
observa también que estas dos muestras tienen un primer
comportamiento pseudoplastico antes de los 30°C caracterizado por la
disminucion de la viscosidad con la velocidad de deformacion y un
segundo comportamiento dilatante en donde la viscosidad aumenta con
la velocidad de deformacién, lo que se explica por la presencia de
carbén en estas mezclas el cual tiende a formar grumos que desarrollan
alta friccion entre si.

4.3. EFECTO DE LAS CARGAS EN FORMA DE EMULSION

Para analizar el efecto de alimentar de forma emulsionada o no la
materia prima se tomaron las muestras siete, uno y tres que se
presentan en las figuras 25, 26 y 27 respectivamente.

Muestra 7
Crudo 70/30 T= 500 SIN CATALIZADOR SIN EMULSIONAR

100000

10000

1000

100

VISCOSIDAD Cp

10

Temperatura®C

—+—10 —=—50 100 ——500

Figura 25. Viscosidad muestra 7
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MUESTRA 1
CRUDO 70/30 T= 500 SIN CATALIZADOR EMULSIONADA
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Figura 26. Viscosidad muestra 1

MUESTRA 3
CRUDO 70/30T=500°C EMULSIONADA CON CATALIZADOR
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Figura 27.Viscosidad muestra 3

En el sistema sin emulsionar de la figura 25 se observan curvas de baja
pendiente con tendencia a comportamiento dilatante, evidenciandose
poco grado de converson, lo que se traduce en bajo grado de
rompimiento y linealizacion de cadenas carbonadas. Esto se explica por
que en estos sistemas el hidrocarburo reaccionante se comporta como
una masa sélida de que impide el facil ataque térmico y quimico de la
estructura y por lo tanto, el efecto que tiene el calor proporcionado al la
masa reaccionante es solo de destilacion del hidrocarburo.
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Top =500 °C; Crudo Base 70/30
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Figura 28. Comparacion del efecto de la emulsion

Se puede observar también en la figura 28 las bajas viscosidades de
los sistemas sin emulsionar con respecto a los sistemas en donde se
aplico la, lo que demuestra también que el efecto del vapor sobre la
masa sometida a reaccion es principalmente de arrastre de livianos, lo
que se refuerza por que existe un aumento del porcentaje de fondos del
proceso como se puede ver en la tabla 22.

4.4. EFECTO DEL CATALIZADOR

Par analizar el efecto de la presencia del catalizador a una misma
temperatura de reaccion (500°C) se compararon los ensayos con y sin
catalizador.

Se puede observar a partir de las figuras 26, 27, 29 y 30, que las
viscosidades cuando se aplica el catalizador sobre la mezcla
combustibles emulsionada que se somete a reaccion son de un orden
menor que cuando hay carencia de catalizador. Lo que demuestra que
la presencia del catalizador promueve la conversion de productos extra
pesados hacia productos livianos e intermedios como se puede ver
facilmente en las figuras 27 y 30, asi como en la figura 31.
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MUESTRA 4
CRUDO50/50 T= 500 EMULSIONADA SIN CATALIZADOR

ﬁaj:‘:ﬁfmqq:m:r_—;
10 20 30 40 50 60 70 80

TEMPERATURA(°C)

—4—10 —8—50 100 ===500

Figura 29. Viscosidad muestra 4
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MUESTRA 6
CRUDO50/50 T= 500°C EMULSIONADA CON CATALIZADOR
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No obstante para los ensayos de las figuras 26 y 27 que corresponden
a la reaccion de emulsiones con mezcla de crudo base 70/30 los
cambios en la viscosidad son menores, el balance de masa de la tabla
22 demuestra que, la conversion de productos livianos en productos
livianos e intermedios en las mezclas que usan como base 70/30 es
mayor pues lo fondos que se obtiene del proceso cuando se aplica el
catalizador son menores que cuando no se aplica. Este hecho
demuestra que las emulsiones con cargas de base 70/30 tiene una
mayor tendencia a la transformacion de sus hidrocarburos aromaticos
pesados hacia cadenas carbonadas intermedias (150-300 °C) de mayor

linealidad.

Figura 30. Viscosidad muestra 6
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T=500°C

Velocidad de deformacién 10 s*-1
Concentracion del Catalizador 550 ppm
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Figura 31. Efecto del catalizador.

Los productos del proceso cuando se ha adicionado catalizador
describen comportamientos pseudoplastico mas uniforme que cuando
no hay presencia de catalizador, esto sugiere que los primeros por ser
mas estables y uniformes han sido producto de procesos de
transformacién catalitica y no de simple fraccionamiento por efecto del
calor suministrado.

4.5. EFECTO DE LA TEMPERATURA DE REACCION Y
PROPORCION DE CRUDOS

Analizar el efecto de la temperatura sobre la reaccion requiere
inicialmente la revision del balance de masa de la tabla 22. En este se
muestra como el efecto de la temperatura esta ligado a la calidad del
crudo base con que se formula la emulsion sometida al proceso, por lo
tanto a medida que se aumenta la temperatura los fondos de proceso
cuando se alimenté crudo base 70/30 disminuyeron, caso contrario
ocurrié cuando el crudo base era 50/50.
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MUESTRA 2
CRUDO 70/30 T=350 EMULSIONADA CON CATALIZADOR
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Figura 32.Viscosidad muestra 2
MUESTRA S
CRUDO 50/50 T=350°C EMULSIONADA CON CATALIZADOR
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Figura 33. Muestra 5

En lo que se refiere a las viscosidades de las figuras 27, 30, 32, 33y 34
se puede ver como a temperaturas mayores de operacidén las
viscosidades de los productos son mas bajas y mas uniformes con
respecto a la variacién de la velocidad de deformacién y sin describir
comportamientos dilatantes que indiquen la presencia que
apelmazamientos que se traducen en poca conversion, pues los
productos livianos se estarian desprendiendo mas por efectos de la
destilacién que por el rompimiento de cadenas carbonadas complejas.
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Figura 34. Efectos de la temperatura y la proporcién de crudo liviano a pesado.
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5. CONCLUSIONES

El tratamiento de mezclas triples CCTA con Vapor
sobrecalentado por encima de 350°C a bajas presiones, es una
buena alternativa para mejoramiento de crudos extra pesados y
carbon debido a que los productos obtenidos presentan
disminuciéon en la cantidad de fondos y disminucién de la
viscosidad.

El andlisis reoldgico o viscosimétrico de los resultados de las
corrientes livianas y pesadas indican que es una excelente
herramienta para hallar comportamientos de los procesos.

El efecto de emulsionar las muestras es positivo, ya que se
evidencia mayor conversion en la medida que disminuye la
viscosidad de los productos livianos, contrario a lo ocurrido en los
procesos sin emulsionar. Esto refleja los beneficios de las
grandes areas interfaciales que poseen las mezclas CCTA, lo
que permite hidrogenar mas facilmente a los hidrocarburos en
forma emulsionada y los carbones en forma dispersa de estas
mezclas, que a una masa reaccionante de alta viscosidad,
aglutinada y de dificil acceso.

El acetato de niquel utilizado como catalizador promueve la
conversidon de carbén y productos extra pesados hacia productos
livianos e intermedios. Esto se demuestra al disminuir la
viscosidad de los productos en donde se utilizé catalizador en
comparacion de los productos en donde se carecia de este.

En los ensayos efectuados a alta temperatura sin y con
catalizador se logro, en este ultimo caso, menores viscosidades
debido a un mayor contenido de livianos provenientes tanto del
crudo como del carbén, especificamente mas de este, puesto
que se inician los procesos de separacion de la materia volatil.

Teniendo como variable de respuesta la viscosidad, se obtuvo
que el aumento de la temperatura y de la proporcion de crudo
extra pesado utilizado en las mezclas presenta un efecto positivo
sobre la conversiéon, representado en una disminucion de la
viscosidad de los productos.
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6. RECOMENDACIONES

El presente buscaba dar el primer paso para el desarrollo de un proceso
en la Universidad Industrial de Santander para el aprovechamiento de
un recurso abundante en la region, como es el carbén, asociado a los
crudos extra pesados que por sus caracteristicas que dificultan el
transporte es procesado con mucha dificultad. Motivo por el cual la
experimentacion realizada no es extensa ni busca dar la ultima palabra
en el tema y se dirigid hacia la validacion también hacia la puesta en
marcha de los equipos que se implementaron en el laboratorio de
procesos de la escuela de Ingenieria Quimica, por lo tanto los autores
recomiendan:

* Realizar un completo estudio cinético y termodinamico de las
reacciones que en el proceso  planteado  como
Coprocesamiento de Carbén y Crudo Pesado Asociado a
Mezclas Triples CCTA ocurren. Lo que se lograria dando
continuidad a este trabajo y ampliando el espectro de resultados
experimentando con variaciones en factores como tiempos de
reaccion, presion de operaciéon temperaturas de operacion,
catalizador, etc.

* Realizar trabajos para el tratamiento de las aguas condensadas
con residuos minimos de hidrocarburo.

« Complementar los estudios de reologia con técnicas
instrumentales como la cromatografia para establecer con
exactitud la produccién de fracciones livianas en el proceso,
caracterizacion de las mismas y correlaciones con la viscosidad
de dichas corrientes.

* Hacer un barrido de la sensibilidad del proceso al contenido y
tipo de carbén.

+ Estudiar la posibilidad de extender estos procesos a reactores de
lecho fluidizado.

* Realizar el proceso anterior aumentando su longitud para simular
procesos continuos.
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Anexo A

GROSSO Jorge Luis; et al. On Line and/or Batch Process for
Production of Fuel Mixtures Consisting of Coal/Heavy Crude Oil,
Surfactante and Water (CCTA), and the Obtained. United States Patent
No. 5902359. 1999.
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ON-LINE AND/OR BATCH PROCESS FOR
PRODUCTION OF FUEL MIXTURES
CONSISTING OF COAL/ASPHALTENES,
FUEL OIL/HEAVY CRUDE OIL,
SURFACTANT AND WATER (CCTA), AND
THE OBTAINED PRODUCTS

BACKGROUND OF THE INVENTION

The obtention of a liquid mixture comprising coal/
asphaltenes-fuel oil/heavy crude oil-surfactant-water, is
aitained through an on-line and/or batch process aided by a
static mixer or a tank with shaking devices. This liquid
mixture is prepared from an emulsion of fuel oil/water or
heavy crude oil/water type O/W, using an anionic surfactant
and a polymeric stabilizer. Furthermore, a coal/water mix-
ture is prepared by using the same anionic surfactant. Both
fluids are mixed either by adding the coal/water mixture
through a progressive-cavities pump or a centrifugal pump
provided with open impeller, either to the emulsion, in a tank
system with shaking devices or into a pipeline within a
continuous system provided with static mixers.

The coal/asphaltenes-fuel oil/heavy crude oil-surfactant-
waler mixture obtained by both processes has a pseudoplas-
tic rheological behaviour for coal concentrations from 5% to
35%, its viscosity is lower than that of the samples used for
ils preparation, is stable for several weeks, has a calorific
power from 11000 to 13000 BTU/Ib, being higher than that
of the coal/water mixtures and is suitable for pipeline
transportation. The rheological behaviour of these liquid
mixtures is originated in the bi-modal character of the
particle-size distribution of their components. The finest
particles, in this case emulsionated fuel oil particles, perform
the lubrication function, being placed within the interstitial
spaces between the particles with bigger diameters, that is,
the coal particles.

U.S. Pat. No. 3,941,552, 1976 and U.S. Pat. No. 4,326,
855, 1982, to Eric C. Cotell, and others, concern lo
combustion, profitability and stability, the formation of a
triple mixture with coal-fuel oil-water with additives of
certain composition (50%-40%-10%) obtained through
high-energy ultrasonic shaking, 38-54 watts/cm® and 15000
to 20000 Hz, which, in the shaking moment, fractionates the
coal particles up to gel-sizes; these small sizes and use of too
heavy fuel oils, grant the triple mixture an excellent stability
but admitting a high viscosity

In this case, the coal particles attain formation of two
types of bonds or links: coal to coal bonds through water
bridges and coal to coal bonds through fuel oil and additives
links, giving as overall result a net structure, very stable but
simultaneously too viscous, as clearly exposed in U.S. Pat.
Nos. 4,403,997, 1983, and 4,401,437, 1983, to Leonard E.
Poetshke, where coal concentration is increased up to 70%
and proportions of fuel oil and water are reduced to 10% and
20%, respectively, using the same ultrasound technique used
for preparing the mixture.

In UK Patent No. 2 165 858 to Gererd Antonini, 1986,
released or exhausting water, present in the triple mixture as
emulsionated particles within a continuous phase of fuel oil
(direct emulsion) is used to facilitate its transportation.
When this direct emulsion is treated by cutting forces, water
is released and migrales and stays in the mixture-pipe
interface and generates a lubricating film between those two
elements; this film means a lower energy requirement for
transportation, as if the mixture had a lower viscosity.

The Antonini’s mixture is composed by 15% water, 40%
fuel oil and 45% coal, with a particle size allowing 80%

35

45
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passing through a 200 mesh (74 microns); however, the
mixture exhibils high viscosity and causes certain troubles
when passing through burners.

U.S. Pat. No. 4,842,616, 1989, to Marcel Verhille,
describes use of inverse emulsions, with low viscosity
mixtures, because of their high water proportion, among
45% 1o 50%, showing these mixtures a non-defined particu-
late system for disperse phases as basc for viscosily and
stability, as offered by the new technology. On the other
hand, a mixture with 50% water, does not have a high
calorific power, as shown by triple mixtures as described in
the herein shown technology, which makes them suitable to
be used as fuels exhibiting excellent characteristics.

For gaining stability, the prior art employs three different
additives: a polymeric emulsificr based on polyoxyethylene
HLB 17, very expensive, besides a colloid, xanthate gums
and an electrolyte, all under vigorous shaking. On the
contrary, the technolgy described in the present patent
application, only uses low-cost additives, locally manufac-
tured with ECOPETROL-ICP technology, with no gums nor
electrolites, and does not require an exireme shaking rate,
usually the range from 100 to 300 rpm being enough. For the
new technology, the particle size, for both the coal and the
emulsion reaches greal importance.

SUMMARY OF THE INVENTION

The present invention refers to obtention of a non-
conventional fuel, in an on-line and/or batch process, start-
ing form powdered coal, water, fuel oil/crude oil and a
surfactant. The process is based on the formation of fuel
oil/water or crude oil/water emulsion, of type O/W 70/30
with anionic surfactant concentration from 1000 to 3000
ppm, preferably from 1500 to 2500 ppm, and stabilizer
concentration from 100 to 300 ppm, preferably from 150 to
250 ppm, featuring excellent stability and a viscosity range
from 80 to 100 cP, and an average particle size from 4 to 7
microns. Separately, another mixture is prepared, compris-
ing coal/water 70/30, using the same anionic surfactant up to
a concentration range from 0.4% 1o 1.8%, preferably from
0.6 ppm to 1.5 ppm, with powdered coal with an average
particle size about 6 times the particle size within the
emulsion, that is, 40 microns. The two mixtures are stored in
separate tanks provided with shaking systems.

BRIEF DESCRIPTION OF THE DRAWINGS

The present invention will be further understood with
reference to the accompanying drawings, wherein:

FIGS. 1A and 1B is a flow diagram relating to the
formation of the mixture CCTA;

FIG. 2 is a plot of variation in calorific power in CCTA
mixture for stability methodology; and

FIG. 3 is a plot of the variation of the viscosity versus cold
percentage.

DESCRIPTION OF THE PREFERRED
EMBODIMENTS

Batch Process

The two fluids prepared by the above described methods
are mixed by adding the coal/water mixture, by means of a
progressive-cavities pump or an open-impeller centrifugal
pump, to the emulsion in a tank system with shaking device,
at low revolutions (from 100 to 300 rpm, preferably from
150 to 250 rpm), based on two double-cffect shakers, radial
and axial, mounted on the same axis.
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On-Line Process

The above prepared and stored emulsion is pumped,
under flow control, through a pipeline into which the mix-
ture coal/water is injected, using either a progressive-
cavities pump or an open-impeller centrifugal pump; the
mixture flow must be controlled according to the coal
proportion to be achieved in the final triple mixture. The
fiuids pre-mixture is passed throughout a set of static mixers,
specially designed, giving as result at the end of the process
the combustible mixture of coal-fuel oil-surfactant-water.

The mixture of coal-fuel oil-surfactant-water herein
described, employs an inverse emulsion, where water is the
continuous phase and fuel oil/cude oil, in small microscopic
drops, is the disperse phase; the viscosity of the emulsion,
used as base for the triple mixture, is low and close 1o the
viscosity of the continuous phase, that is, that of the water;
once the coal enters the system, a bi-modal mixiure is
formed, having a particle size corresponding to an cven
lower viscosity; this means easier transportation and
no-troubles when passing through burners. By preparing
emulsion inversely, allows to use any fuel oil, even the
heaviest or extraheavy, since once the fuel oil is emulsified,
the viscosity becomes low.

‘The obtained mixture by both processes exhibits a rheo-
logic thixotropic behaviour for coal concentration between
5% and 35%, its viscosity is lower than those for the
mixtures used in its preparation, due to a bi-modal effect
anising from the particle size distribution (coal-emulsion),
which is observed only in bi-modal mixtures of solids. The
stability of this mixture was measured by using a new
technology based on the calorific power and the percentage
of water in the precipitated phase, regarding that coal-fuel
oil-surfactant-water liquid mixtures obtained in the
described way, remain stable for several weeks and the few
precipitates are easily redispersible by moderate shaking or
fluid recirculation; the calorific power oscillates between
11000 and 13000 BTU/Ib, being higher than those for the
coal-water mixtures. The typical composition of the mixture
is 30% water, from 5% to 65% fuel oil and from 5% to 35%
coal.

The liquid coal-fuel oil-surfactant-water mixture, is low-
cost, has goad ignition power, relatively high calorific power
and, as a complement, exhibits a very low viscosity value,
which makes it suitable for pipeline transportation.

The present invention will be beiter explained by means
of the following examples, wich will not be considered as
limitative of its scope:

EXAMPLE 1

Two pre-mixtures are separately prepared, according lo
the procedure shown in FIG. 1:

An emulsion O/W 70/30 fuel oil-water, from fuel oils
having viscosities from 800 to 12000 cP, with anionic
surfactant within a concentration range from 1500 to
3000 ppm and polymeric stabilizer from 100 to 150
ppm.

A coal-water mixture 70/30, having viscosity about 4000
cP using the same anionic surfactant up to complete
concentration from 11000 to 18000 ppm, depending on
the coal concentration in the final mixture.

Once prepared, the coal-water mixture is added on the
emulsion giving place to a triple mixture coal-fuel oil-
surfactant-water, comprising about 30% water, from 5% to
35% coal and the balance in fuel oil; its viscosity is very low,
from 75 ¢P to 180 cP, depending on the coal concentration,
it is very stable and its precipilate is easily redispersible.

30
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The advantage of this procedure, as described in the
present invention, relies on the fact that it allows to obtain
liquid mixtures with very low viscosity, suitable to be
transported through pipelines. If, on the contrary, the process
suffers any variation like, for example, addition of fuel oil
with viscosities ranging between 800 cP and 12000 cP, to a
coal-water mixture, with ethoxylated polymeric, either non-
ionic or anionic surfactants, a coal-fuel oil-water-surfactant
mixture is finally obtained having good stability but a very
high viscosity range, from about 50000 cP to about 60000
cP.

EXAMPLE 2

The batch procedure shown in FIG. 1 to prepare coal/
asphaltenes-fuel oil/heavy crude oil-surfactant-water liquid
mixtures is followed. A water/coal mixture, similar to that
mentioned in example 1, is added to the inverse emulsion
similar to that of example 1, using for its preparation a
dynamic mixer formed by two impellers whose design
provides axial and radial flows, being mounted on the same
axis and separated a certain distance equivalent to about one
to about three times the diameter of the impeller. The
appropriate shaking rates range between 150 and 300 rpm.

‘With this system as described in the present invention it
is possible to prepare liquid mixtures with coal concentra-
tions higher than 30%, with excellent stability against sedi-
mentation and low viscosities. This system is the best
alternative for preparing liquid mixtures, since if only one of
the impellers is used to generate axial as well as radial flow,
higher shaking rates are required (500 rpm) and the obtained
mixtures admil only coal concentrations ranging from 5% to
20%. On the other hand, if a propeller-type impeller is used,
a more vigorous shaking system is required (more than 800
rpm) and the maximum reachable coal concentration will
range from 10% to 17.5%, with poor stability and low
viscosities. From the energetic point of view, the shaking
system of the present invention requires only 2% of the
necessary energy required for a mixer provided with a
propeller-type impelling system.

EXAMPLE 3

Once either the heavy-crude or fuel oil inverse emulsion
O/W (70/30) and the coal-water mixture are prepared and
stored, as explained in example 1, the emulsion is circulated,
under flow control, using either a positive displacement
pump or a centrifugal pump, by injecting, under flow
control, the coal-water mixture by employing either a
progressive-cavities pump or an open-impeller centrifugal
pump. The pre-mixture, formed by injecting one fluid into
the other, is passed throughout a sct of static mixers, which
provide the required cutting effort to form, at the end of the
process, a liquid mixture comprissing 30% water, from 35%
to 65% fuel oil or heavy crude and from 5% to 35% coal,
depending on the flows ratio between the emulsion mixture
and the coal-water mixture. With this system as described in
the present invention, the energy consumption in shaking is
decreased down (o the range from 14% to 60% of the energy
required for the system as described in example 2.

The coal-fuel oil-surfactant-water mixture as obtained in
this process has certain characteristics similar to those given
in example 1.

EXAMPLE 4

An emulsion O/W fuel oil-water 70/30 is prepared
(including 1500 ppm to 3000 ppm of anionic surfactant and
100 ppm to 150 ppm of stabilizer, viscosity ranging from
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135 ¢P to 140 cP), having a particle size ditribution between
6 and 7 microns. Separately, a coal-water 70/30 mixture is
prepared (adding enough additive to get from 11000 ppm to
18000 ppm in the final coal-fuel oil-surfactant-water
mixture), having 4000 cP in viscosity and an average particle
size ranging from 40 to 45 microns, that is, about 6 times the
particle size of the emulsion. Following either the batch or
the on-line procedures described in the present invention,
different proportions of coal-water mixture are added 1o the
fuel oil-water emulsion, obtaining various coal-fuel oil-
surfactant-water liquid mixtures, comprising from 5% to
35% coal, about 30% water and the balance in fuel oil,
exhibiting viscosity values from 75 cP to 180 cP, with a
minimum level of viscosity for coal contents from 10% to
15% (see FIG. 3), with pseudoplasiic characteristics and
calorific power from 11400 to 12500 BTU/Ib. Due to the
mentioned characteristics, this liquid mixture is suitable to
be pumped through a pipeline.

EXAMPLE 5

An O/W fuel oil/heavy crude-water 70/30 emulsion is
prepared and set to a temperature range from 40° to 50° C.,
including 3000 ppm of surfactant and 150 pp of stabilizer,
using either fuel oil or crudes with high viscosity, from 5000

P to 12000 cP. The resulting emulsion exhibits viscosity

from 175 cP to 190 cP and particle size from 5 to 7 microns.
A 70/30 coal-water, with particle size ranging from 40 mm
to 45 mm, that is, 6 times the particle size of the emulsion
(including the necessary amount of additive 1o give the final

coal-fuel oil-surfactant-water a surfactant content from -

11000 to 18000 ppm, viscosity 4000 cP), is added to the
previous emulsion. Using any of the methods described in
the present invention, a low viscosity coal-fuel oil-
surfactant-water mixture is obtained, with pseudoplastic
features and, as mixtures prepared from lighter fuel oils,
these mixtures show a minimum viscosity between 10% and
15%.

EXAMPLE 6

The new technology used to measure stability of com-
bustible systems with solids in suspension, as described in
this example, requires measuring the calorific power of
combustible components (in this case, coal and fuel oil/
heavy crude). These data, graphically shown as Calorific
Power vs. Waler %, according o a numerical program, allow
to find mixture composition for the coal-fuel oil-surfactant-
waler mixture (see FIG. 2).

By determining the calorific power for any of the phases

formed within the coal-water or coal-fuel oil mixtures, s

together with measurement of water percentage in any of the
phases or at any point along the sedimentation column, it is
possible to precisely evaluate the variation of composition in
the mixture, in relation to time, obtaining results with
maximum errors of 2%, using samples from 1 to 5 grams and
spending a short determination time.

EXAMPLE 7

The coal-fuel oil-surfactant-water mixture prepared by
the procedure described in examples 1 or 3, by being
pumped at fixed flows and constant temperature throughout
cither a progressive cavities pump or an open-impeller
centrifugal pump, throughout a pipeline circuit, %" and 1"
internal diameler, provided with pressure and temperature
readings transmiters, experiments minor or slightly major
pressure decreases, compared (o those of the original
emulsion, depending on the coal concentration, having in
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mind that, in all cases, a high volumetric flow of mixture can
be transported under a laminar-flow regime.

EXAMPLE 8

The mixture prepared as in examples 1 or 3, can be casily
burned with no pre-heating, as follows:

The mixture stored at room conditions, is extracted by a
progressive cavities pump and, under flow control, is atom-
ized in a combustion chamber, using air or steam as atom-
izing agenl, in ratios between 0.05 and 0.2, and a burner
provided with a nozzle as used in fuel oil combustion. The
mixture ignition is satisfactory, the flame is stable and SO,
emissions are lower than produced by cither the fuel oil
emulsion or the crude oil emulsion used for its preparation.

‘We claim:

1. A process for the formation of a fluid fuel mixture of
powdered coal or powdered asphaltenes, fuel oil, an anionic
ethoxylated surfactant, a polymeric stabilizer and water,
having easy handling properties, excellent stability, low
viscosity, comprising the following steps:

(a) forming an aqueous slurry of wet or dry powdered coal
or powdered asphaltenes and walter, where said pow-
dered coal or said powdered asphaltenes have an aver-
age particle size of from 40 to 45 microns, with a
solids/water ratio of 70/30, and a concentration of
anionic ethoxylated surfactant from 5,000 to 10,000
ppm, producing a mixture with viscosity values ranging
from 3,000 to 5,000 cP,

(b) forming on-line a fuel oil or crude oil and waler
inverse emulsion O/W (70/30), with the oil droplets
having an average particle size from 4 to 7 microns and
final viscosity values from 80 to 140 cP, by adding
either atomized or diffused fuel oil in a water-anionic
ethoxylated surfactant continuous phase, using a static
mixer, said anionic surfactant is in a concentration
range of from 1,000 to 3,000 ppm and is the same as in
step (a), and a polymeric stabilizer in a concentration of
100 to 300 ppm,

preparing a final product by adding and mixing the slurry
in step (a) to the inverse emulsion of step (b), either in
a tank at low revolutions of from 100 to 300 rpm, using
mixers providing both axial and radial flow, or mixing
on-line under flow control, by using either a
progressive-cavities pump or open-impeller centrifugal
pump, and static mixers.

2. The process as according to claim 1 wherein the
concentration of the anionic surfactant in step (a) is 7,000 to
9,000 ppm.

3. The process according to claim 1 wherein the concen-
tration of anionic surfactant in step (b) is 1500 to 2500 ppm.

4. The process according to claim 1 wherein the shakers
are the propeller shaker providing shaking rates higher than
800 rpm.

5. The process according to claim 1 where the static mixer
is a set of either three or four.

6. The process according to claim 1 where the crude oil is
used.

7. The process according to claim 2 where the shakers are
the propeller shakers providing shaking rates higher than
800 rpm.

8. The process according to claim 3 where the shakers are
the propeller shakers providing shaking rates higher than
800 rpm.

9, The process according to claim 2 where the static mixer
is a set of either three of four.

10. The process according to claim 3 where the static
mixer is a set of either three of four.
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11. The process according to claim 6 where the static
mixer is a set of either three of four.

12. A combustible emulsified fuel mixture comprising
coal or powdered asphaltene, fuel o, an anionic ethoxylated
surfactant, a polymeric stabilizer and water, suitable to be
transported through pipelines which is dynamically and
statically stable, prepared by the process of claim 1 and
where its final viscosity is in the range of from about 80 cP
to about 300 cP, its average particle diameler ranges from
about 4 to about 40 microns, containing from about 0.5% to
about 1.8% surfactant, about 30% water, from about 5% to

s
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about 35% powdered coal or powdered asphaltenes, and the
balance is constituted by fuel oil or crude oil, exhibiting
calorific power from about 10,000 BTU/Ib to about 13,000
BTU/Ib, having pseudoplastic and thixotropic characteris-
tics.

13, The fuel mixture according to claim 12 wherein
powdered asphalienes and crude oil are present.

14. The fuel mixture according to claim 12 which contains
from about 0.6% to about 1.5% surfactant.

¥ 5 ¥ ¥ ¥



UNITED STATES PATENT AND TRADEMARK OFFICE
CERTIFICATE OF CORRECTION

PATENTNO. : 5,902,359
DATED  : May 11, 1999
INVENTOR(S) :  ~p0$S0, et al.

It is certified that error appears in the above-identified patent and that said Letters Patent Is hereby
comected as shown below:

On THE COVER PAGE OF THE PATENT:

Under section [19] Title, change "Grosso et al." to --Vargas et al.—;
Under section [75] Inventors, change "Jorge Luis Vargas Grosso" to --Jorge Luis Grosso Vargas—;
Under section [75] Inventors, change "Oscar J. Medina Suarez" to —~Oscar J. Suarez Medina—; and

Under section [75] Inventors, change "Gonzalo Diaz Leal" to -Gonzalo Leal Diaz--.

Signed and Sealed this
Thirteenth Day of June, 2000

Q. TODD DICKINSON

Antesting Officer Director of Patents and Trademarks

56




UNITED STATES PATENT AND TRADEMARK OFFICE

CERTIFICATE OF CORRECTION
PATENTNO. : 5,902,359
DATED  : May 11, 1999

INVENTOR(S) : Jorge Luis Vargas Grosso et al.

It is certified that error appears in the above-identified patent and that said Letters Patent is hereby
corrected as shown below:

ONTHE E PAG THE PATENT:

On the title page, in the listing of “[19]  Title", under the heading “United States Patent”,
please change “Vargas et al. al." to ~Grosso et al.—-,

Signed and Sealed this
Twenty-fourth Day of October, 2000

Q. TODD DICKINSON

Attesting Officer Director of Patents and Trademarks

57




Anexo B
Analisis préximo del carbén

Temperatura En presencia de Oxigeno En presencia de
(°C) Nitrégeno
TG, 110 Humedad Perdida Humedad Perdida
TG, 527 Principalmente Ceniza | Material Volatil Perdido
Remanente
TG; 827 Solo Ceniza Remanente Ceniza y Carbono Fijo
Remanente

Tabla B1. Referencias para el analisis préoximo

De acuerdo a la tabla B1 se distinguen tres zonas de referencia en las
cuales, dependiendo del gas utilizado en el Analisis Termo gravimétrico,
ocurren fendmenos diferentes en el carbén que esta siendo objeto de
analisis como se evidencia en la grafica que se muestra a continuacion.

ANALISIS TERMOGRAVIMETRICO

110
100
90 -
30 -
70 -
60 -
50 -
10 -
30 -
20 -
10 4

PESO %

S

Figura B1 Analisis termogravimétrico

0 50 100 150 200 250 300 350 400 450 500 550 600 650 700 750 800 850 900 950 1000

TEMPERATURA"C

———TGA en presencia de Nitrégeno ———TGA En presencia de Oxigeno

Para la realizacion del analisis proximo se plantean las siguientes
expresiones en concordancia con la tabla B1.

Humedad = TGy (N2)

Material Volatil = TG, (N2) — TG1(N2)

Carbono Fijo = (TG3(N2) — TG3(02)) - TG4 (N2)

Cenizas =100 -TG3(0y)
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Los resultados del analisis proximo del carbon se presentan en la tabla

B2.
CARACTERISTICA VALOR %

HUMEDAD 1,18
MATERIAL VOLATIL 12,3
CARBONO FIJO 33,52
CENIZAS 12,97

Tabla B2 analisis proximo
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Anexo C

Ecuaciones para el calculo de la longitud del sobrecalentador

- Parametro | Valor i
Numero de Reynolds ,
Re=2Pi _ 1200081
7]
Factor de fricciéon
L 2log(Re/T)-08 paraRe> 4000
JE
f =0,032
Numero de Nusselt f
(8}(Re— 1000)Pr
Nu, = = 43,235

f 1/2
1+ 12.7(8j (Prere-1)

para3000 < Re < 10°

Coeficiente de conveccion interno

h, = NUoky _ 45 7g5 W
Di m°K

Coeficiente Global de Transferencia
de Calor

Ln fo
1 1 I

— = +
UA 2z-r-l-h, 27-K,-I
UA=6,3434-1

Longitud del Sobrecalentador

-UA
Ts,v _Te,v _1_ Mo
To _Te,v

| =1,88m~19m
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Anexo D

Procedimiento de calculo para el espesor de aislante del
sobrecalentador.

1. Suponer un valor para la temperatura en la superficie del aislante.
2. Calcular la temperatura de pelicula.

Ts+T,
T, = >

Eq.D.1

3. Hallar las propiedades del aire (viscosidad, conductividad térmica y
numero de Prandtl) a la temperatura de pelicula.

4. Calcular el gradiente de densidad.

1
=— Eq.D.2
B T q
5. Calcular el numero de Grashof y el numero de Rayleigh.
3
o3P T L Eq.D.3
v
Ra, = Gry Pr Eq.D.4
A partir del valor anterior del Ra se calcula el numero de Nusselt.
1/4
Nu, =036+ — 00188 . 456 pa <107 Eq.D.5
05591/ 419
{l+( : J }
Pr
- —16) 2
N Ra'D . 9
Nu, =+ 0,60+ 0,387 75 ; Ra, 210 Eq. D.6

9/16 %
{1{0,559) }
Pr

A continuacion se calcula el coeficiente de conveccion
h-d Nu-k

Nu=———>h=

k d

Eq. D.7
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Calcular el coeficiente global de transferencia de calor entre la pared de
la resistencia y el aislante y el calor transferido

) o

UA 27k, | 27k,
Q=UA (T..-T.) Eq.D.9

S

Con el valor del calor calculado en el paso anterior, encontrar la
temperatura en la superficie del aislante de acuerdo a la siguiente
ecuacion

O=h-(r-dD-T,-T,) > T 4T Eq. D.10
h-(z-d-1)

Con el valor de Ts calculado en el paso 9, se repiten los pasos 2-9 hasta

que la diferencia entre los valores de T sea menor a 3 grados.
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Anexo E
Procedimiento de calculo para platina de orificio con tomas en la
brida

El diametro D a la temperatura del fluido es:

D = D,[1+ H -10°(t—t,)] Eq. E.1
Siendo

D

Do
H

t-to

diametro a la temperatura de paso del fluido en mm

diametro medido a la temperatura ambiente en mm

coeficiente de dilatacidn de la tuberia en mm/m

diferencia de temperaturas entre la del fluido y la ambiente en °C

6
Numero de Reynolds, Re, = 12782-10°-Q, Eq.

u-D

E.2

Con Qn = Caudal de disefo kg/s

M = viscosidad absoluta en cP (centipoises) en condiciones de
servicio.

Se calcula un valor aproximado de 3 de acuerdo con la formula:

"1 46-10°.D*.PD-p+Q?

Con PD = presion diferencial en bar
p = densidad del fluido en kg/m* en condiciones de servicio

2 0,25
i Qn } Eq. E.3

Se comprueba que el valor del Rep esté dentro de los limites
requeridos.

En la siguiente tabla se proporcionan los valores maximos que puede
tener la rugosidad relativa k/D de la tuberia, para una distancia de 10
diametros de tuberia aguas arriba de la placa de orificio, para satisfacer
la norma I1SO.

B 03/0,32,0,34 0,36 0,38,040,450,500,60|0,70 | 0,75

k/D4 25 181,129,110 |10 |10 |10 |10 |10 |10 |10
*10

Si k/D*10* es < 10 no hay limite para el valor de B.

A partir del valor anterior de [ se calcula el factor de expansion € (en
los liquidos es 1).
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2\ PD
£=1-(041+035. 8*) oL Eq.E4
Siendo
P1 = Presién del fluido aguas arriba de la placa en bar
K = Coeficiente isentropico, relacion de los calores especificos a

presion y volumen constante respectivamente.
Se calcula el coeficiente de descarga C segun la formula:

6 0,75
C=05959+ 0,312 #2* - 0,184 8° + 0,0029- ﬁzs[&J

Rep Eq.E.5
4
+[2,286j‘ B (0,85598) 5
D )1-p* D
Si el diametro D a la temperatura de paso del fluido es menor o igual a
ﬂ4

58,615 mm, entonces el coeficiente 2,286 que afecta al término 15

cambia a 0,039.

A continuacién se calcula un nuevo valor de B mediante la formula
siguiente, en la que Fs es un factor de correccion que se utiliza cuando
el fluido es vapor de agua (liquido y gas Fs= 1) con un contenido de
humedad W1%:

F, =1+0,0074-W1. Esta formula se limita para W1% <= 5%

_ p4
52— 28247,05 Qn |1-8 Eq. E.6
D-¢-C-F, |PD-p
Con el valor calculado de B, se repiten los calculos de los puntos 4 a 6,
hasta que el valor obtenido de B se aproxima a la centésima.

7. El diametro del orificio a la temperatura de servicio del fluido es: d=
B*D

8. El diametro del orificio a mecanizar, siendo H el coeficiente de
dilatacion de la placa, es:
d

d = Eq.E.7
" 1+ H-(t-t,) a
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Anexo F
Caracteristicas del catalizador

El acetato de niquel se presenta bajo forma de polvo verde y emana el
tipico olor del acido acético. El acetato de niquel es soluble en el agua,
pero no es soluble en alcohol; se utiliza principalmente como mordente
en tintoreria o como catalizador en reacciones de hidrogenacion
catalitica, ya que ayuda a promocer la hidrogenacion y a evitar la

coquizacion

Formula Ni(CH3COO0)2.4H20

Aspecto El acetato de niquel es un polvo verde de aspecto
cristalino.

Solubilidad El acetato de niquel es soluble en el agua pero es

insoluble en los alcoholes.

Precauciones

El acetato de niquel es nocivo por inhalacion e
ingestion; puede tener efectos cancerigenos a
pesar de que las pruebas sean insuficientes; puede
provocar sensibilizacidén por contacto con la piel.

Tabla F1 ficha técnica del acetato de niquel

Para el proceso realizado se utilizé acetato de niquel de fuente organica
soportado en alumina en un porcentaje del 3%. Este fue suministrado
por el Instituto Colombiano del Petréleo ICP.
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Anexo G
Diseno del intercambiador de calor

Se disefa un intercambiador de calor de tubos y carcasa. El célculo se
realiza para una temperatura de entrada de los vapores de 300°C
Se calcula el calor retirado por el agua de enfriamiento.
Q=mC,AT = 9,83 kJ/s
Donde:
m= 84 ml/s
Cp =4,18 kJ/kg K
AT =28 K
Luego se calcula el area de intercambio de calor con:

Q

A=———=33f=031m’
UATLM >3 TE=031m

Donde

ATLM = 168,91 °F

Q= 9,83 kJ/s

Para hallar el area de intercambio se necesita conocer el coeficiente
global de transferencia de calor U. Teniendo en cuenta que se esta
disefiando para una temperatura de entrada de vapores de 300°C y que
a esta temperatura se desprenden productos tan pesados como los
querosenos, se tiene que el coeficiente'’ es:

U = 60 Btu/°F ft*h

La longitud del intercambiador se fija en 0,5 m y con esto se calcula el
numero de tubos necesarios. Para los tubos se toma un diametro de %
de pulgada®.

El area de intercambio de cada tubo es 0,6 entonces el numero de

tubos es: )
No tubos = Area de intercambio total/Area de intercambio por tubo = 12
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Anexo H
Curva de calibracion platina de orificio

La curva de calibracion de la platina de orificio se muestra en la figura 1.
Los medidores de orificio se ajustan a una ecuacion que sigue la forma:

Q=K -(ZA—PJ , al linealizar esta ecuacion se obtiene:

Yo,
AP
Ln(Q) =Ln(K)+n-Ln 2— Eq. H.1
yo,
Figura 1. Calibracion de la platina de orificio.
5.2
v / ;
5,4 —
y = 0,452x - 9,4628 &
R? = 0,9949 B,
5,6 ;
7
o *>
—_ . 7
S R
5 7 y = 0,3439x - 8,6418
N R? = 0,9987
-6 Z
y 7
£ 7
6,2 - -
¢
6,4
7 7,5 8 8,5 9 9,5 10
Ln (AP)
‘ Linea de Tendencia 50 psig — - Linea de Tendencia 90 psig ‘

Figura 1. Calibracion de la platina de orificio.

Las constantes de la ecuaciéon H.1 se obtienen de la linea de tendencia
para la calibracion de la platina.

De acuerdo a la norma ISO 5167 K=C-E-g-d*-(z/4)

Donde

C- coeficiente de descarga

E-Coeficiente de velocidad de acercamiento E = =
1-p

¢ -coeficiente experimental de expansién

d- Diametro del orificio
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Presion antes de la platina 50 psig Presion antes de la platina 90 psig
Ln K -8,6418 Ln K -9,4628
N 0,3439 n 0,452
E*A 0,00012674 E*A 0,00012674
C-¢ 1,39312369 C-¢ 0,6129

Tabla 1. Resultados de la calibracién del medidor de flujo

El coeficiente de descarga (C) tedrico de la platina calculado con la
ecuacion 4.28 da un valor de 0,6311, para las condiciones de disefo.
Como se observa en la tabla 1, el coeficiente de descarga y el
exponente n para la presion de 90 psig son mas cercanos a los valores
tedricos (0,63 y 0,5 respectivamente) que los obtenidos a una presién
de 50 psig; esto se debe al estrangulamiento que sufre el vapor en la
valvula de diafragma para reducir su presioén de 100 a 50 psig ya que

aumenta el contenido de humedad en el vapor.
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Anexo |
Procedimiento de operacion del sistema piloto

e INICIO 4
I

ALIMENTAR VAPOR AL SISTEMA TENIENDO EN CUENTA EL FLUJO Y
LA PRESION REQUERIDA (ESTABLECER LA ALTURA REQUERIDA EN
EL TUBOEN 1cmY LA PRESION EN EL MANOMETRO PRINCIPAL 70

psi)
PRECALENTAR EL SISTEMA
PARA ESTO ES NECESARIO ENCENDER LAS RESISTENCIAS
ELECTRICAS Y ESTABLECER EL CONTROLADOR EN LA
TEMPERATURA CORRECTA (100°C)

CARGAR EL REACTOR CON LA CCTA CUANDO ESTE PRECALENTADO

AUMENTAR LA TEMPERATURA DEL SOBRECALENTADOR DE VAPOR (
HACER ESTO EN RAMPAS DE CALENTAMIENTO DE 50°C , HASTA
ALCANZAR LA TEMPERATURA DESEADA (350°C -450°C)

AL ALCANZAR LA TEMPERATURA DESEADA DEJAR REACCIONAR

y e
}
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DURANTE EL TIEMPO DE REACCION TOMAR LAS SIGUIENTES
MEDICIONES

NIVEL DEL TUBO EN U

PRESION DE ENTRADA

TEMPERATURA DE LA SALIDA DEL VAPOR

TEMPERATURA DE ENTRADA DEL VAPOR AL REACTOR

PRESION DEL REACTOR

TEMPERATURA DEL REACTOR (PAREDES)

TEMPERATURA A LA SALIDA DEL REACTOR

TEMPERATURA EN MEDIO DE LOS DOS INTERCAMBIADORES

TEMPERATURA A LA SALIDA DE LOS INTERCAMBIADORES

EEEEEEEEE

‘ |

AL FINALIZAR EL TIEMPO DE REACCION ENFRIAR BAJANDO LA
TEMPERATURA DE LAS RESISTENCIAS Y DEJANDO PASAR VAPOR

DESCARGAR Y TOMAR LAS MUESTRAS PARA LOS ANALISIS
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