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RESUMEN

El alto contenido de azufre presente en el crudo que procesa Refineria Estatal de
Esmeraldas representa una problematica, debido a que la calidad de los derivados
producidos se ve afectada junto con la capacidad operativa de la planta, de modo
que la refineria no pueda trabajar a su maxima capacidad. Todo esto con conlleva
a gque el pais deba importar derivados de mayor calidad para mezclarlos con los
derivados producidos y que de esta forma puedan ser vendidos dentro del pais
cumpliendo con las normas INEN establecidas.

Bajo esta perspectiva, se plantea un proceso de desulfuracion oxidativa para crudo
desalado empleando el proceso Fenton, teniendo en cuenta que este proceso
permite ahorrar costos de produccion, puesto que, se opera a temperatura
ambiente y a presion atmosférica. Dicho proceso se realiz6 variando las
condiciones de operacion tales como la relacion peréxido de hidrégeno/azufre,
tiempo de reaccién y tiempo de extraccion. Ademas, se evaluo la eficiencia de los
catalizadores tipo Fenton, sulfato ferroso y cloruro férrico, y de los solventes
extractores empleados, tales como agua destilada y etanol.

Finalmente, se determin6 que la mejor relacion peréxido de hidrégeno/azufre fue
de 6 y el tiempo 6ptimo de reaccién fue de 15 minutos usando sulfato ferroso y
cloruro férrico, puesto que se logré una remocion de azufre del 44,208% y 42,790%
respectivamente. Todo esto se logr6 empleando etanol, en relacién 1:1, como
solvente extractor en dos fases con un tiempo de extraccién de 10 minutos cada
una. Mientras que, cuando se emple6 agua destilada, en una relacién 1:10 con el
crudo tratado, como solvente extractor se obtuvo un porcentaje de remocion de
azufre del 35,46% con sulfato ferroso y 42,45% con cloruro férrico, con un tiempo
de extraccibn de 30 minutos y manteniendo constante las variables ya

mencionadas.

Palabras claves: crudo, desulfuracion, Fenton, catalizador.



ABSTRACT

The high sulfur content in crude oil processed by the Esmeraldas State Refinery
represents a problem because the quality of the produced derivatives is affected
along with the operation of the plant, so that, the refinery can’t work at its maximum
capacity. All this leads to the country must import higher quality derivatives to mix
with the derivatives produced so that these can be sold within the country complying
with established INEN standards.

Under this perspective, an oxidative desulfurization process is proposed for desalted
crude using the Fenton process, considering that this process allows to save
production costs since it is operated at room temperature and at atmospheric
pressure. This process was carried out by varying the operating conditions such as
the hydrogen peroxide/sulfur ratio, reaction time and extraction time. In addition, the
efficiency of Fenton type catalysts, ferrous sulfate and ferric chloride, and the
extractive solvents used, such as distilled water and ethanol, were evaluated.
Finally, it was determined that the best hydrogen peroxide/sulfur ratio was 6 and the
optimal reaction time was 15 minutes using ferrous sulfate and ferric chloride, since
a sulfur removal of 44,208% and 42,790% respectively was achieved. All this was
achieved using ethanol, in a 1: 1 ratio, as an extractor solvent in two phases with an
extraction time of 10 minutes each one. While, when distilled water was used, at
10% of the volume of crude oil treated, as extraction solvent, a sulfur removal
percentage of 35,46% with ferrous sulphate and 42,45% with ferric chloride was
obtained, with an extraction time of 30 minutes and keeping the other variables

constant.

Keywords: crude, desulfurization, Fenton, catalyst.
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INTRODUCCION

El porcentaje de azufre en el crudo que es procesado actualmente por la Refineria
Estatal de Esmeraldas reduce la capacidad operativa de la planta debido a que fue
disefiada para operar con un bajo contenido de azufre. El azufre presente en el
hidrocarburo produce que los derivados obtenidos tales como la nafta y el diésel
posean una elevada composicion de compuestos 6rganoazufrados, de modo que,
éstos deben ser tratados en una unidad hidrodesulfuradora cuya capacidad no es
suficiente para la produccién diaria. Otros problemas que acarrea el alto porcentaje
de azufre presente en el crudo son la pérdida de eficiencia en los equipos, asi como
la corrosion de los mismos y en tuberias, envenenamiento de catalizadores usados
en el proceso de reformado catalitico y emisiones de compuestos de azufre a la
atmosfera mediante la combustion de los derivados producidos.

Sin embargo, los problemas mas significativos del azufre presente en el crudo son
la disminucion en el precio de exportacibn puesto que no cumple con los
parametros del crudo referencial que es el West Texas Intermediate (WTI), el cual
posee 0,37% de azufre; y la baja calidad de los productos obtenidos en la
destilacién atmosférica y al vacio. Esto puede traer consigo problemas en la venta
de los derivados debido a que incumpliran con las normas INEN, en cuanto al
contenido de azufre. Ademas, este crudo no podria ser exportado, de tal forma que
se deberia mezclar con uno de mejor calidad con la finalidad de obtener un producto
de calidad intermedia.

Entre los métodos empleados actualmente para la eliminar compuestos de azufre
presente en los hidrocarburos de encuentran la hidrogenacién catalitica (HDS),
biodesulfuracion (BDS) y la desulfuracion oxidativa (ODS). Sin embargo, la
hidrogenacion catalitica y la biodesulfuracion son empleados solo con los derivados
y no permiten la remocion de compuestos ciclicos azufrados tales como tiofenos,
benzotiofenos y dibenzotiofenos, los cuales corresponden a un 70% del contenido
total de azufre. De esta manera, el proceso de desulfuracion oxidativa presenta
ventajas ante los procesos antes mencionados debido a que permite trabajar con
crudo, el cual puede ser tratado previo al proceso de destilacion atmosférica y de
esta forma aumentar la capacidad operativa de la Refineria Estatal de Esmeraldas.

Se puede llevar a cabo la ODS usando catalizadores tipo Fenton, tales como cloruro

1



férrico (FeCls) y sulfato ferroso (FeS0Oa4), y un agente oxidante como el peroxido de
hidrégeno (H202). En este caso, el peroxido de hidrogeno reacciona con el
catalizador para generar radicales hidroxilos (-OH), el cual es un agente oxidante
muy fuerte que reacciona con los compuestos sulfurados para producir sulfoxidos
y/o sulfonas. Estos compuestos son mas polares que las especies no oxidadas, por
lo que pueden extraerse con un solvente organico polar, tales como acetonitrilo y
alcohol etilico, o pasandolos a través de una columna i6nica. Este proceso se
realiza a condiciones de operacidbn moderadas, es decir, que trabaja a una
temperatura menor a 100°C y a presion atmosférica. Sin embargo, la desventaja
del proceso es que el avance de la reaccion es lento. También se debe tener en
cuenta que en un proceso ODS se tienen dos fases liquidas: la del combustible y
del disolvente de extraccion. Esta ultima operacion tiene el objetivo de remover del
combustible los compuestos Organoazufrados, como sulfoxidos y sulfonas,
producidos por el peréxido de hidrégeno con ayuda de un catalizador.

Por lo tanto, basandose en la desulfuracion oxidativa empleando el proceso Fenton
se busca reducir el contenido de azufre en un 40% en el crudo desalado proveniente
de la Refineria Estatal de Esmeraldas previo al proceso de destilacion atmosférica,
con el fin de eliminar los compuestos organicos sulfurados que no pueden ser
eliminados por otros procesos. Para esto, es necesario calcular la relacion
volumétrica ideal entre el peréxido de hidrogeno y el crudo desalado. Ademas de
establecer el tiempo de reaccion adecuado para verificar la eficiencia de la ODS. Y
para determinar cual sal de hierro cumple mejor con la funcién de desulfurar el

crudo tratado se evaluara la eficiencia del cloruro férrico y sulfato ferroso en la ODS.
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CAPITULO 1

MARCO TEORICO

1.1.

1.2.

EL CRUDO

El petréleo o crudo, es la materia prima basica para las refinerias, a
pesar de que, en ciertas areas, aceites de crudo sintético y gas natural
liquido son incluidos como materia prima en las mismas. El crudo esta
compuesto de elementos quimicos tales como el carbono, hidrégeno,
azufre y nitrégeno, donde estas composiciones no varian de acuerdo
con el tipo de crudo. En la Tabla 1.1, se puede observar una

distribucion de la composicion del crudo.

Tabla 1.1. Composicién del crudo.

Elemento % Peso
Carbono 84 — 87
Hidrogeno 11-14
Azufre 0-3
Nitrogeno 0-0,6

Fuente: (Gary & Handwerk, 2001)

Segun Gary & Handwerk (2001) al crudo se lo puede clasificar como
base parafinica, base nafténica, base asfaltica o también la llamada
base mezclada. Sin embargo, existen tipos de crudo, que contienen
un alto contenido de aromaticos, alrededor del 80%, estos son

conocidos como crudos de base aroméatica.

PROPIEDADES DEL CRUDO

El crudo es una mezcla de varios tipos de hidrocarburos y a excepcién
de los compuestos con un bajo punto de ebullicién, no es necesario

analizar todos los componentes puros que contiene el petrdleo. Sin
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embargo, para caracterizar el crudo se deben realizar pruebas
analiticas y con los resultados que se obtienen, mas el empleo de
correlaciones empiricas, se puede evaluar al crudo como materia

prima y definir su posterior refinacion.

Ademas, el mismo autor menciona que cada tipo de crudo es
comparado con otros desde el punto de vista econémico, debiendo
ser caracterizados en funcion del costo operativo de refinacion. Las

pruebas analiticas que se realizan al crudo se indican en la Tabla 1.2.

Tabla 1.2. Andlisis realizados al crudo.

ANALISIS NORMA ASTM
Gravedad API D-1298
Contenido total de azufre D-4294
Contenido de Sales D-3230
Contenido basico de agua y sedimento (BSW) D-96
Viscosidad D-445
Carbon Conrradson D-189
Punto de Fluidez D-97
Rango de ebullicion (TBP) D-86

1.2.1. Gravedad API

La gravedad API es la forma en la que se expresa la densidad de los
aceites del petroleo, esta posee una relacion inversamente
proporcional con la gravedad especifica, es decir, un aumento de la
gravedad especifica hara que la gravedad API disminuya y viceversa.
Sus unidades son °API y puede ser calculada mediante la ecuacion

(1.1) que se presenta a continuacion.

141,5
Gravedad especifica

°API =

~131,5 (1.1



1.2.2.

Cabe recalcar que en la ecuacion (1.1), la gravedad APl y la gravedad
especifica se refieren al peso por unidad de volumen a una
temperatura de 602 F comparada con la del agua a 60 @ F. Ademas,
la gravedad APl puede variar de acuerdo con el tipo de crudo
analizado, llegando a ser menor a 10 °API hasta mas de 40 °API como

se indicaen la Tabla 1.3.

Tabla 1.3. Tipos de crudo segun la gravedad API.

TIPO DE CRUDO Gravedad API
Livianos °API > 40
Medios 30 > °AP| > 40
Pesados 10 > °API > 30

Extrapesados °API <10

Fuente: (Wauquier, 2004)

Contenido de azufre

El contenido de azufre junto con la gravedad API son las propiedades
del crudo que generan un mayor impacto en el precio del mismo, a
pesar de que se esta aumentando el contenido de metales pesados y
de nitrégeno. Se puede expresar el contenido de azufre como
porcentaje en peso y se lo puede encontrar en un rango de 0,1 %
hasta un 5,0% dependiendo del tipo de crudo. Para aquellos crudos
gue posean un porcentaje mayor a 0,5% de azufre, se requieren de
procesos adicionales para la eliminacion de este elemento. (Gary &
Handwerk, 2001)

El mismo autor menciona que para clasificar a los crudos de acuerdo
con el contenido de azufre se los ha dividido en dos grupos, el crudo
agrio con un contenido de azufre mayor al 0,5 % y el crudo dulce el

cual corresponde a un contenido de azufre menor al 0,5 % en peso.

El azufre organico que se encuentra presente en el crudo esta

formado por una gran variedad de compuestos, principalmente
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conformados por hidrocarburos que poseen uno o mas atomos de
azufre que se encuentran unidos al resto de la estructura molecular.
Existen muchos compuestos derivados del petréleo que contienen
carbono, hidrogeno y azufre, incluso algunos de estos pueden llegar
a tener heteroatomos, entre los cuales estos pueden ser alifaticos,
aromaticos, compuestos saturados, compuestos no saturados,
ciclicos, ciclicos fusionados; de los cuales los atomos de azufre
pueden combinarse con estas estructuras formando tioles, tioéteres,
sulfuros, disulfuros. Las estructuras de estos compuestos se lo

presentan en la Figura 1.1. (Yen, Mei, & Lu, 2002)



@ @CHS %

thiophene 2-methylthiophene 1-benzaothiophene
2-methyl-1-benzothiophena dibenzo[b,dthiophene
S S
CHs

4-methyldibenzo[bdthiophene J-methyldibenzo b dthiophene

Z-methyldibenza[b dlthiophene 1 B-dimethyldibenzo[bdlthiophene

2

CHs
4 B-dimethyldibenza[b dlthiophene 1 4 S-trimethyldibenzo[b,dlthiophene

2 3 B-trimethyldibenzo[b,dlthiophene

Figura 1.1. Compuestos azufrados presentes en el crudo.
Fuente: (Yen et al., 2002)



Los principales compuestos sulfurados presentes en el crudo se

encuentran detallados en la Tabla 1.4.

Tabla 1.4. Compuestos de azufre presentes en el crudo.

Compuesto Descripcién

Raramente se encuentra presente en el crudo, el crudo
Azufre libre (S) | mas rico en azufre libre es el Goldsmith con un 1% en

peso, del contenido total que es de 2,17%.

Se lo encuentra en yacimiento de gases y disuelto en

minimas proporciones en el crudo. Sin embargo, se

Sulfuro de N
o produce en el proceso de refinacion, justamente en la
hidrégeno ) . L P
hidrodesulfuracion o en la descomposicion térmica de
hidrocarburos.
Los tioles son compuestos acidos, proveniente de la fusion
S-H con un radical metil, obteniendo como resultado R-S-
Tioles o H, tienen la caracteristica de ser corrosivos y poseer un

mercaptanos olor desagradable. Su concentracién es baja, pero esta
aumenta con las operaciones de refino, encontrandose

principalmente en los cortes mas ligeros.

Son quimicamente neutros, pueden poseer una estructura

ciclica o lineal, en comparacion a los mercaptanos estos

Sulfuros ] L ] i
tienen un punto de ebullicion mayor, con un mismo ndmero
de atomos de carbono.

) Son compuestos dificiles de separar, ya que son pocos los
Disulfuros o .
que se han podido identificar.
) la mayor fraccion de la concentracién de azufre en el crudo
Tiofenos y ) _
) se encuentra en los cortes mas pesados y en los residuos,
derivados

estos en forma de benzotiofenos.
Fuente: (Wauquier, 2004)

1.2.3. Contenido de sales

El contenido total de sales es expresado como cloruro de sodio NaCl,
si este es mayor a 10 Ib NaCl/1000 bbl crudo es necesario desalarlo
antes de que entre en el proceso de refinacion. Caso contrario se
podran encontrar problemas de corrosion e incrustaciones en los
equipos y en las tuberias. (Gary & Handwerk, 2001)
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1.2.4.

1.2.5.

Contenido de agua y sedimento (BS&W)

El contenido de agua y sedimento (BS&W) es una de las evaluaciones
que se realiza al crudo para determinar un tipo de impurezas en el
mismo. El agua se encuentra presente en el crudo en emulsion poco
estable o disuelta, lo cual se debe a la presencia de asfaltenos, o de
ciertos agentes tensoactivos como los mercaptanos o &cidos
nafténicos. Los sedimentos son productos sélidos insolubles tanto en
los hidrocarburos como en el agua y son arrastrados con crudo.
Ademas, éstos se constituyen de finas particulas de arena, barros de
perforacién, restos de rocas o metales en su forma mineral o en
estado libre como el caso del hierro, plomo, niquel, cobre y vanadio.
(Wauquier, 2004)

La presencia de una alta concentracion de agua y sedimentos en el
crudo trae consigo problemas en el almacenamiento y transporte del
mismo, debido a que puede llegar a taponar tuberias o presentar
problemas en el funcionamiento de las unidades de refinacién,

deteriorando de esta forma la calidad de los combustibles.

Viscosidad

Para determinar las pérdidas de carga en los oleoductos, tuberias o
conducciones en una refineria se mide la viscosidad a distintas
temperaturas. Esta varia dependiendo de que crudo se esté
analizando, dado que un crudo parafinico aumenta rapidamente su
viscosidad si la temperatura baja, mientras que para crudos nafténicos

este aumento de viscosidad es progresivo. (Wauquier, 2004)



1.2.6.

1.2.7.

1.2.8.

1.3.

Carbon CONRADSON

El carbén CONRADSON es una medida del carbon residual, medido
como porcentaje en peso wt%, determinado por la destilacion hasta
obtener un residuo de coque, esto en ausencia de aire. Se encuentra
relacionado con el contenido de asfalto del crudo y con la fraccion de
aceite lubricante. En general, si se obtiene un bajo carbon residual

entonces mas valioso sera el crudo.

Punto de fluidez

El punto de fluidez es un indicador muy aproximado de la parafinidad
o aromaticidad de un crudo, de esta manera cuando el punto de
fluidez es menor, entonces el crudo tendra un bajo contenido de
parafinas y posera un mayor contenido de compuestos aromaticos y
viceversa. La principal aplicacién de esta propiedad es que permite el

adecuado transporte y bombeo del crudo a través de las tuberias.

Rango de ebullicion

El rango de ebullicién del crudo da una indicacion de las cantidades
de los diversos productos presentes. El tipo de destilacion mas util se
conoce como destilacion de verdadero punto de ebullicién (TBP) y
generalmente se refiere a una destilacion realizada en un equipo que

logra un grado razonable de fraccionamiento.

CRUDO REFERENCIAL

Gonzales Navarro (2015) menciona que una de las fuentes de energia
mas usada en el planeta es el petrdleo, lo que lo lleva a ser
considerado vital en el soporte econémico para la humanidad y a
diario presenta constantes subidas y bajadas de precio, las cuales se
deben a la inestabilidad presente en zonas de produccion y los

conflictos politicos, bélicos, entre otros.
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El crudo referencial describe al petréleo que es extraido de fuentes
especificas y que gracias a sus propiedades de gravedad API,
contenido de azufre y las temperaturas del rango de ebullicion es
tomado como referencia para la comercializacion de los crudos a nivel

mundial.

De esta forma, el autor menciona que los crudos mas livianos son los
gue presentan una mayor demanda en el mercado y su precio es mas
elevado en comparacion a crudos mas pesados. Sucede o mismo con
los crudos dulces que presentaran un mayor costo en comparacion a
los crudos agrios donde su precio se reducird cuanto mas azufre

presente el crudo procesado.
Ademas, el precio del petréleo se establece en relacion con el crudo
referencial que se encuentre geograficamente proximo lo cual se

puede evidenciar en la Tabla 1.5.

Tabla 1.5. Crudos de referencia en la industria petrolera.

Crudo referencial Zonas de referencia
Europa
Brent Blend Africa
Oriente

. Estados Unidos
WTI (West Texas Intermediate) . .
Paises americanos

Dubai Regién Asia-Pacifico

Tapis (Malasia) Lejano Oriente

Minas (Indondesia)

Fuente: (Roldan Viloria, 2013)
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1.3.1. West Texas Intermediate (WTI)

1.4.

El petroleo WTI (West Texas Intermediate), se obtiene principalmente
de la region petrolera de Estados Unidos. Es un crudo de alta calidad
porque posee 39,6° API y 0,24% contenido de azufre, lo que hace
caracterizarlo como crudo liviano y dulce. Debido a las caracteristicas
antes mencionadas, el crudo proporciona un alto rendimiento al
momento de su refinacion porque los derivados obtenidos van a
poseer un alto valor agregado, como es el caso de la gasolina y el
diésel. Todo esto junto con el transporte del mismo, se ven reflejados

en el precio del crudo. (Bisso, 2015)

CARACTERISTICAS DEL CRUDO ECUATORIANO

El Ecuador exporta dos tipos de crudo, el crudo Oriente con una
gravedad APl promedio de 23 y con un contenido de azufre de
aproximadamente 1,45% en peso y el crudo Napo el cual posee una
gravedad API que va desde 18 hasta 21 y con un contenido de azufre,
mayor que el crudo Oriente, el cual puede llegar hasta 2,10 % en peso.
(Telegrafo, 2015)

En comparacion al crudo referencial WTI, tanto el crudo Oriente como
el crudo Napo son de menor calidad. En la actualidad el crudo Oriente
representa el 67 % del total de las exportaciones, mientras que el
restante 33% de las exportaciones esta representado por el crudo
Napo. Ademas, debido la mejor calidad del crudo Oriente este se lo

puede cotizar con un mayor precio. (Araujo, 2015)
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Figura 1.2. Variacion del precio del crudo Oriente, Napo y WTI en los
altimos 3 afios.

Fuente: BCE, 2017

Como se muestra en la Figura 1.2 para el aiflo 2017 el precio del crudo
oriente esta en $44,22 aproximadamente mientras que el crudo napo
se encuentra en $40,72, como ya se habia mencionado previamente
estos precios estan referenciados al crudo WTI el cual tiene un precio
de $49,37. Esto en comparacion con el afio 2016 representa un alto
incremento en los precios que se encontraban en $34,26 para el crudo
oriente, $28,97 para el crudo Napo y $ 40,72 para el crudo referencial
WTI.

1.5. CARACTERISTICA DEL CRUDO DE CARGA A LA REFINERIA
ESTATAL DE ESMERALDAS (REE)

La REE fue disefiada para procesar un crudo liviano con una gravedad
API de 29. Sin embargo, debido a la perdida de la calidad de los
crudos producidos en el oriente ecuatoriano la planta fue modificada
para poder procesar un crudo con un rango de gravedad API de 23 a
27, ademas fue disefiada para crudos con un bajo contenido de

azufre. (Economia, 2008)
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1.6.

1.6.1.

El ex ministro de Hidrocarburos, Carlos Pareja Yannuzzelli en el afio
2015, sefal6 que para que la refineria opere a su maxima capacidad
el crudo debe poseer alrededor de 28°API y un bajo contenido de
azufre. Sin embargo, explico que el crudo procesado si es de 28° API
pero con un alto contenido de azufre lo que no permite operar al 100

% de su capacidad la refineria. (Andes, 2015)

Dicha fuente sefala que se analiza tomar como una solucion importar
un mejor crudo y mezclarlo con el que se posee, de esta manera se
podria operar a una mayor capacidad la refineria. En la actualidad el
crudo procesado por la REE posee una gravedad API de 25 y un

contenido de azufre de 2,1 % en peso.

PROCESOS PARA DESULFURAR LOS CRUDOS

El proceso de desulfuracién del crudo tiene como objetivo eliminar
compuestos sulfurados para minimizar los impactos que tienen estos
compuestos en los catalizadores usados en ciertos equipos de
refinacion. Por esta razén, es importante eliminar estas impurezas
para poder darle un mayor valor agregado a los derivados obtenidos
después de la refinacion del petroleo.

Existen diversas tecnologias que permiten la desulfuracion donde
algunas requieren rupturas de enlace y otras el uso de agentes

extractores, siendo su principal diferencia sus costos de operacion.

Hidrodesulfuracion

Comunmente, para reducir azufre en combustibles pesados se utiliza
un proceso de hidrogenacion el cual es conocido como
hidrodesulfuracion HDS, donde los enlaces C-S se rompen y
producen H2S, esto en condiciones de operacion muy elevadas con

temperaturas de 300 ° C y presion de 100 bar. (Schacht et al., 2003)
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La HDS involucra una serie de reacciones con el fin de remover los
compuestos de azufre presente en el crudo convirtiendo estos
compuestos a Hz2S y la formacion de hidrocarburos mas ligeros en la
Figura 1.3 se presentan varios puntos por lo que es importante llevar
a cabo una hidrodesulfuracion. (Paz, Mufoz, Burgos, & Rodriguez,
1999)

Pretratamiento de
carga a reformado
catalitico

Desulfuracion de
fracciones pesadas:
Diesel, turbosina,
combustoleoy
residuos

Trtatamiento de
gasolina

W

Figura 1.3. Objetivos para llevar a cabo la hidrodesulfuracion.

Fuente: (Paz et al., 1999)

1.6.1.1. Variables 6ptimas para el proceso de hidrodesulfuracién.

Las variables mas importantes del proceso de HDS son la
temperatura, presion, presion parcial de Hz, relacion Gas/Crudo
y la velocidad espacial del liquido por hora (VELH). Se ha
demostrado que la reaccion aumenta cuando el crudo posee
un bajo contenido de azufre y un aumento de la temperatura,
presion parcial de Hz y bajas VELH. (Andari, Abu-Seedo,
Stanislaus, & Qabazard, 1996)
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1.6.2. Proceso de desulfuracion oxidativa del crudo

Una de las desventajas de desulfurar por medio de un
hidrotratamiento son las condiciones de operacion donde se necesitan
altas temperaturas y altas presiones para lograr eliminar grandes

cantidades de azufre. (Flores, Rodas, & Chavarria, 2004)

Asi mismo, se menciona que la desulfuracién oxidativa (ODS) es
presentada como una alternativa para la eliminacion de azufre en el
crudo, donde se utiliza un agente oxidante como el peroxido de
hidrogeno (H202) y un catalizador de tipo Fenton que no es mas que
una sal de hierro. De esta forma el perdxido de hidrégeno reacciona
con el catalizador, generando radicales oxidrilos (+OH), el cual es un
fuerte agente oxidante que puede reaccionar con los compuestos
azufrados obteniendo sulfoxidos y sulfonas como productos, estos
compuestos son mas polares en comparacion a las especies no
oxidadas, lo que permite ser extraido por un solvente polar organico

como el etanol.

Fe?* + H,0, » Fe3* + OH™ +«OH  (1.2)
Fe3* + H,0, - Fe?t + H* + HO; (1.3)

RH++OH - R~ + H,0 (1.4)
R+ Fe3* - R+ Fe?* (1.5)
R+ HO — R—OH (1.6)

La ventaja del proceso es que se lo puede llevar a cabo en
condiciones normales de operacion, es decir temperatura ambiente y

presién atmosférica.

En general, la ODS puede ser mas eficiente para remover compuestos
de azufre como el dibenzotiofeno (DBT) y ademas de producir una
gasolina con un bajo contenido de azufre. (Lu, Fu, Li, Zhao, & Cali,
2014)
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Figura 1.4. Diagrama del proceso para la ODS.
Fuente: Hielscher
En la Figura 1.4 se muestra el proceso para llevar a cabo la ODS
donde se tiene un tanque en el que se almacena el crudo y otro donde
se almacena el perdxido de hidrogeno, el cual funciona como agente
oxidante, estos pasan a un mezclador estatico para posteriormente
ser enviados a un reactor en el cual se producira el proceso de
desulfuracion, luego el producto obtenido de la desulfuracién sera
enviado a una centrifuga en la cual se recuperara una parte del
peroxido de hidrogeno y el restante sera enviado a un proceso de
extraccion con un solvente de esta manera se podra separar los
residuos del crudo que sera utilizado en la refineria, en este caso el
solvente sera etanol. Una vez finalizado el proceso de extraccion el
crudo es enviado a un mezclador estatico y pasa por una centrifuga
para ser separado, finalmente el crudo desulfurado sera almacenado

en un tanque para su posterior refinacion.

(Flores et al.,, 2004) investigaron sobre la desulfuracion de

combustibles utilizando un proceso oxidativo donde se estudi6 el
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1.7.

efecto de la concentracion del H202 esta con respecto al combustible
utilizado con un tiempo de reaccion de aproximadamente 8 minutos
donde se logr6 obtener aproximadamente hasta un 35 % de remocion
del contenido de azufre inicial, esto de acuerdo con la concentracion

del agente oxidante con la que se esté trabajando.

En la misma investigacion se utilizaron catalizadores de tipo Fenton
donde entre otros catalizadores se estudiaron el FeClsy el CuSOa4 en
la cual se lograron reducir hasta un 40% el contenido inicial de azufre
para el cloruro férrico y un 34 % para el sulfato cuprico. Cabe recalcar
gue para dichas pruebas se tomaron las condiciones de operacion ya

antes mencionadas.

En otra investigacion realizada por (Yen et al., 2002) donde se
investigd la reduccion del contenido de azufre por medio de un
proceso oxidativo empleando ultrasonido, para lo cual se utilizaron
catalizadores como el FeCls y el FeSOs4 con una relacion de
crudo/agua a temperatura constante y con un pH por debajo de 3.
Para dicha investigacion se lograron obtener remociones de hasta un

40% para el cloruro férrico y un 35% para el sulfato ferroso.

PROCESO FENTON

Es un proceso de oxidacion que consiste en la formacion de radicales
hidroxilos (*OH) al adicionar sales de hierro en presencia de perdxido
de hidrogeno (H202) en medio acido. La combinacion de las sales de
hierro con H202 se denomina reactivo Fenton como se evidencia en
las reacciones (1.2) y (1.3). (Ghosh, Samantha, & Ray, 2010; Neyens
& Baeyens, 2003)

La ventaja del reactivo Fenton es que no necesita energia externa
para descomponer el H20O2 en radicales *OH. Ademas, este reactivo
favorece una catdlisis homogénea y sus compuestos son facil de

manipular. (Salas, 2010)
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1.7.1.

Fe’* + H,0, » Fe3* + OH™ ++«0H  (1.7)
Fe3t* + H,0, - Fe?* + H* + HO; (1.8)

Ademas, durante la reaccion no sélo se forman radicales *OH sino
también se producen radicales perhidroxilo (HOz2"), los cuales son los
responsables de iniciar una reaccion de oxidacién en cadena y asi
eliminar materia oxidable. Sin embargo, los radicales perhidroxilo
presentan menor poder de oxidacion que los radicales hidroxilos.
(Domenech, Jardim, & Litter, 2001)

Los principales mecanismos de reaccion gue se llevan a cabo con los
radicales perhidroxilo e hidroxilos es la abstraccion de hidrégenos
(1.4), adicion a la estructura del contaminante (1.5) o transferencia de
carga (1.6), cuando el proceso Fenton es usado para el tratamiento

de aguas contaminadas. (Rubio-Clemente, Chica, & Pefiuela, 2014)

RH 4+ OH - R* + H,0 (1.9)
RH ++ OH > R* + OH™ (1.10)

Asimismo, los autores mencionan que los iones férricos resultantes
(1.2) pueden también reaccionar con el H202 y asi conducir a la
regeneracion del Fe?*. La constante de velocidad de esta reaccion es
aproximadamente 0.01 M s, razén por la cual es considerada la

reaccion que limita el proceso.
Parametros que influyen en el proceso
Los rendimientos del proceso Fenton dependen principalmente de la

concentracion del agente oxidante y del catalizador empleado,

temperatura, pH y tiempo de reaccién.
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1.7.1.1.

1.7.1.2.

Influencia del pH

El pH tiene un efecto determinante en el proceso Fenton debido
a que la reaccion se efectia a un pH acido para que se generen
los radicales *OH y obtener velocidades de oxidacion
superiores. Ademas, el pH esta relacionado con el estado en
gue se encuentre el hierro, el cual también influye a la

formacion de los radicales *OH. (Salas, 2010)

Lo recomendable en el proceso Fenton es que el pH se
encuentre en un rango de 2-4, debido a que un aumento de
éste conduce a la precipitacion del hierro como hidroxido férrico
Fe(OH)s, impidiendo la reaccion (1.3) y por ende la
regeneracion de Fe?* Asimismo, a pH muy &cidos se forma
[Fe(H20)6]?*, el cual reacciona lentamente con el H20x,
realizando la generacion de radicales <OH. (Malikova,
Hajdukov, & Nezvalov, 2009; Pignatello, Oliveros, & Mackay,
2006)

Influencia del agente oxidante y sales de hierro

Una mayor produccién de radicales *OH se debe a un exceso
de H202 0 a una mayor regeneracion de Fe?* (1.3). Ademas,
una concentracion mayor de *OH y H202 aumenta la velocidad
de reaccion e implica la desaparicion de estos como se muestra
en las reacciones (1.11), (1.12), (1.13) y (1.14).

H,0, ++ OH - HO} + H,0  (1.11)
Fe?t +¢ OH —» Fe3* + OH™ (1.12)
« OH ++ OH — H,0, (1.13)
«OH+HOy > H,0+0,  (L14)
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Ademas, se debe recalcar que al existir un exceso de H20z2,
permanece un residual después de la reaccion lo que aporta
toxicidad y obliga a usar otros métodos para disminuir la dosis
de H20:2 en el efluente. (Salas, 2010)

1.7.1.3. Influencia de la temperatura

El proceso Fenton se lo realiza comunmente a temperatura
ambiente, sin embargo, un aumento de ésta favorece la
cinética de las reacciones involucradas. No obstante, se debe
tener en cuenta que elevadas temperaturas (mayor a 40°C)
pueden disminuir la estabilidad de H202 y que éste se degrade
con facilidad a O2 Y H20. (Alves, Homem, Dias, & Santos,
2009)

1.7.1.4. Influencia del tiempo de reaccion

Realizar el proceso Fenton con altos tiempos de residencia no
es practico debido a que en el proceso se necesitan de
periodos cortos de reaccion, y se consigue degradar los
contaminantes de forma satisfactoria en comparacion con otros
procesos quimicos de oxidacion. (Burbano, Dionysiou, &
Suidan, 2008; Espuglas, Giménez, Contreras, Pascual, &
Rodriguez, 2002)

1.7.2. Ventajas e inconvenientes del proceso

Las principales ventajas e inconvenientes del uso del proceso Fenton

como método oxidativo se presentan en la Tabla 1.6.
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Tabla 1.6. Ventajas e inconvenientes del proceso de oxidacidon

Fenton.

Ventajas

Inconvenientes

Gran aplicabilidad, tanto en

tratamiento de aguas, como en la
degradacion de contaminantes y
oxidacién de compuestos de azufre.

Los  reactivos

empleados  son

abundantes, de facil acceso y manejo.

Los reactores empleados no son
complejos lo que facilita su facil
operacion. Ademéas, no limita la

transferencia de masa.

No emplea fuentes de energia externa
para generar radicales *OH y las
reacciones se llevan a temperatura

ambiente y presion atmosférica.

Se debe agregar constantemente el
agente oxidante por lo que va a traer

como consecuencia

Se pH
adecuadamente antes y después del

requiere  ajustar el

tratamiento.

Se pueden formar complejos de hierro

estables en caso de presentar

aniones.

Fuente: (Rubio-Clemente et al., 2014)
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CAPITULO 2

METODOLOGIA

2.1. METODOLOGIA DE LA INVESTIGACION

2.1.1. Materiales y equipos utilizados

2.1.1.1.

2.1.1.2.

Materiales

El desarrollo de la investigacion se realizara en el Laboratorio
de Hidrocarburos de la Escuela Superior Politécnica del Litoral
(ESPOL). Los principales materiales y equipos que se utilizaran
son plancha de calentamiento con agitacibn magnética,
matraces Erlenmeyer de 250 mL, pipetas graduadas de 10 mL,
embudo de decantacién de 500 mL, matraces volumétricos y

probetas de 100 mL.

Equipos

Los andlisis de contenido de azufre se realizaran acorde a la
norma ASTM D-4294 mediante espectrometria de
fluorescencia de rayos-X con dispersién de energia provista por
el espectrometro marca OXFORD INSTRUMENTS, modelo X-
Supreme 8000. Estos analisis se realizaron en el Departamento
de Control y Calidad del Terminal Pascuales Almacenamiento
y Distribucion de productos limpios. Mientras que, los analisis
de gravedad API, contenido de sales, contenido de agua y
sedimento (BSW), viscosidad, carbon CONRADSON vy punto
de fluidez se realizaron a los mejores resultados obtenidos en

cuanto a contenido de azufre y acorde a las normas
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establecidas en la Tabla 1.2. Dichos andlisis se trabajaron en
el Laboratorio de Control de Calidad de la Refineria La Libertad.

2.1.2. Etapas consideradas en el desarrollo de la investigacion

En la Figura 2.1 se indican las diferentes actividades que se

emplearan en la investigacion del proceso de desulfuracion oxidativa

empleando el proceso Fenton.

Figura 2.1. Diagrama de flujo del proceso de desulfuracion oxidativa
mediante el empleo de proceso Fenton.

2.1.2.1. Toma de muestra

Se tomara una muestra de crudo desalado en la Refineria
Estatal de Esmeraldas, para llevar a cabo la experimentacion
del proceso de desulfuracién oxidativa mediante el empleo del
proceso Fenton.
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2.1.2.2.

Seleccidén del agente oxidante

Para llevar a cabo una reaccion de tipo Fenton es necesario

utilizar un agente oxidante como reactivo, segun los autores

Campos-Martin, Capel-Sanchez, Perez-Presas, & Fierro en su

publicacién del 2010, mencionan que existen varios tipos de

agentes oxidantes como lo son los peracidos organicos, los

hidroperdoxidos orgéanicos, el peréxido de hidrogeno y los

liqguidos i6nicos, estos son detallados en la Tabla 2.1.

Tabla 2.1. Ventajas y desventajas de los distintos agentes

oxidantes.
AGENTE
VENTAJAS DESVENTAJAS
OXIDANTE

Compuestos altamente
reactivos y corrosivos por lo
cual s6lo se producen in situ.
o ) Elimina azufre en cantidades

Peracidos Agente oxidante muy .
o menores en comparacion a la

organicos potente

concentracion de agente

oxidante empleado.

Hidroperéxidos

Limita la transferencia de
masa.
) Elevado coste de los
Permite el empleo de
compuestos.

un reactor simple

Posee una baja cantidad de

organicos con un sistema de i ) .
- oxigeno activo por unidad de
lecho fijo.
masa (10-17%).
Presenta una gran
cantidad de oxigeno
activo por unidad de
. masa (47%). Reaccién lenta para uso
Peroxido de . ) _
o Producto de facil | industrial debido a
hidrégeno y o )
obtencion. Emplea | limitaciones de transferencia
(H202)

catalizadores  que
pueden ser sales
hierro o de metales

de transicion.

de masa.
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2.1.2.3.

Permiten gran
remocion de azufre | En ausencia de oxidantes no
del combustible en el | proporcionan un alto grado
cual se empleen. de eliminacion de azufre. Por
Se pueden regenerar | lo que, al emplearlos solos se
Liquidos i6nicos
mediante tratamiento | necesitaria una relacion alta
del extracto con un | de H202/S para alcanzar
exceso de parafinas | altos niveles de eliminacién
de bajo punto de | de azufre.

ebullicién.

Fuente: (Campos-Martin et al., 2010)

Como se menciond previamente existen una serie de agentes
oxidantes que podrian ayudar en el proceso Fenton. Sin
embargo, debido a las ventajas y desventajas presentadas en
la Tabla 2.1 de cada uno de ellos se decidio utilizar el peréxido
de hidrogeno por su fécil obtencion en el mercado, capacidad

oxidativa y afinidad con catalizadores de tipo Fenton.

Seleccion del catalizador

La reaccion tipica del proceso Fenton emplea especies Fe?*y
Fe3* las cuales actlian como catalizadores y activan al agente
oxidante, tal como se muestra en las reacciones (1.2) y (1.3).
Como es de conocimiento, los catalizadores afectan la cinética
de la reaccion, la cual varia de acuerdo con la concentracion
de estos. Sin embargo, se debe tener en cuenta que un exceso
de estas sales de hierro dar4 como resultado una disminucién
en la eficacia debido a que se pueden generar reacciones

secundarias no deseadas. (Vela-Monroy, 2016)

Entre los catalizadores que comunmente se emplean para el
proceso Fenton se encuentran el cloruro férrico, sulfato de
cobre como lo mencionan los autores Flores, Rodas, &

Chavarria en el aflo 2004. Ademas, Mohammed, Isah, Umaru,
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2.1.2.4.

Ahmed, & Abdullahi en su publicacion del afio 2012 mencionan
gue se pueden utilizar como catalizador el sulfato de estafio,
sulfato ferroso. Armir & Shiralizadeh mencionan al acido
férmico, acido acético y &acido etanoico como buenos

catalizadores para el proceso Fenton en el afio 2015.

Los catalizadores comunmente empleados son las sales de
hierro, las cuales presentan una mejor eficacia frente a otros

catalizadores. (Pignatello & Sun, 1995)

Con el objetivo de analizar la eficiencia de las sales de hierro
como catalizadores dentro del proceso de desulfuracion
oxidativa del crudo empleando el proceso Fenton, se
seleccionaron dos compuestos; sulfato ferroso (FeSOa) y
cloruro férrico (FeCls), las cuales corresponden a las especies
Fe?*y Fe®* respectivamente.

Seleccion del solvente extractor

La extraccién de los compuestos 6rgano azufrados formados
durante la reaccion depende de la solubilidad de estos
compuestos organicos en algunos solventes. Para esto, se
realiza un proceso de extraccion liquido-liquido, donde las dos
fases deben ser inmiscibles; y por decantacién se separa el
crudo tratado de solvente. (Javadli & de Klerk, 2012)

Entre los tipos de disolventes eficientes en este proceso de
desulfuracion oxidativa, se encuentran compuestos como
etanol, acetona, polietilenglicoles, los cuales dan como
resultado una extraccion del 50-90% segun la cantidad de
ciclos de extraccién realizadas. (Funakoshi, Miyada, &
Fukuoka, 1998)
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2.1.2.5.

El disolvente elegido debe permitir una separacion fisica
adecuada entre el solvente y el crudo, ademas que el
disolvente debe tener un punto de ebullicion diferente a los
compuestos de azufre que extrae del crudo en caso de que éste

posea una viscosidad alta. (Javadli & de Klerk, 2012)

Debido a sus propiedades fisicas, la solubilidad de sulféxidos y
sulfonas en éste y el costo del mismo, se eligié al etanol como
solvente extractor en las pruebas. Sin embargo, con el fin de
analizar el proceso de desulfuracion oxidativa empleando el
proceso Fenton a nivel industrial, se procedio a realizar una
doble extraccion con agua destilada a los mejores resultados

obtenidos en la extraccidon con etanol.

Desulfuracion oxidativa empleando el proceso Fenton

Como ya se mencion0 previamente, para llevar a cabo una
reaccion de tipo Fenton es necesario de un agente oxidante y
de un catalizador, donde los reactivos a utilizar son
mencionados en la Tabla 2.2 y los célculos respectivos se
encuentran en el APENDICE A. Ademdas, es necesario
mantener las condiciones 6ptimas de operacion, donde se
controla el pH de la solucion, la temperatura, la presiéon y la

agitacion. Estos parametros son descritos en la Tabla 2.3.

Tabla 2.2. Reactivos utilizados en el proceso Fenton.

Agente ) ) )
] Solucién de peroxido de hidrogeno al 30% v/v
Oxidante
) Solucién Sulfato Ferroso 1,3 % w/w
Catalizador i :
Solucién Cloruro Férrico 1,4 % wiw
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Tabla 2.3. Condiciones de operacion para el proceso Fenton.

Parametro Valor/Rango Unidad
Temperatura 25-28 °C
Presion 1 atm
pH 2-4 -
Agitacién 700 — 800 rom

Asi mismo, durante el proceso se variara la relacibn molar
H202/S en 6y 9, asi como los tiempos de residencia, los cuéles
seran de 15, 30, 45 y 60 minutos empleando sulfato ferroso
como catalizador. Mientras que, cuando se use cloruro férrico
los tiempos de reaccion seran de 15 y 30 minutos.

Ademas, se evaluarad como solvente extractor etanol al 98% en
volumen y se analizara los mejores resultados, en cuanto a
remocién de contenido de azufre. De igual manera, se

procedera mediante el empleo de agua.
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2.2. METODOLOGIA EXPERIMENTAL

2.2.1. Etapas del proceso experimental

En la Figura 2.2 se indican las diferentes actividades que se

consideran en la experimentacion para lograr la desulfuracion

oxidativa de crudo mediante el proceso Fenton.

221.1.

Preparacion del
agente oxidante

Toma de muestra

Figura 2.2. Metodologia experimental empleada en el proceso de

desulfuracién oxidativa.

Toma de muestra

La muestra fue tomada en la Refineria Estatal de Esmeraldas
en octubre del 2017, correspondiente a crudo desalado, el cual
poseia 4,82 PTB de sales. La muestra de crudo fue tomada
luego del proceso de desalado debido a su bajo contenido de
sales, las cuales representan una interferencia en las
reacciones del proceso Fenton, por lo que es necesario trabajar
con un crudo con una baja concentracion de estas. Ademas,

se realizaron los analisis de calidad tales como gravedad API,
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2.2.1.2.

2.2.1.3.

2.2.1.4.

contenido total de azufre, contenido béasico de agua y
sedimento (BSW), viscosidad, carbon CONRADSON y punto
de fluidez.

Preparacién del agente oxidante

Para llevar a cabo la reaccion Fenton, se utilizé peroxido de

hidrégeno a una concentracion del 30% en volumen.

Preparacioén del catalizador

Para la preparacion del catalizador se utilizaron soluciones de
ambas sales, el FeSO4 al 1,3 % en peso y FeClz al 1,4 % en
peso. Para la primera sal se peso 1,3 g del FeSOay se lo diluyé
en 100 mL de agua destilada; para la segunda sal se procedio
a diluir 1,4 g de FeCls para luego diluirla en 100 mL de agua
destilada.

Proceso de desulfuracion oxidativa mediante el empleo del

proceso Fenton

Para llevar a cabo el proceso de desulfuracion oxidativa
empleando el proceso Fenton se emplearon 50 mL de crudo
desalado proveniente de la REE, luego se procedieron a medir
las cantidades de agente oxidante y catalizador, las cuales son
detalladas en la Tabla 2.4 donde se refleja el volumen de la
solucién de peroxido de hidrogeno (H202) al 30% y el de la
solucion de catalizador necesario de acuerdo con la relacion
utilizada en cada corrida. Los calculos respectivos se presentan
en el APENDICE A.
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Tabla 2.4. Cantidades en volumen utilizados de H20; y

Catalizador para 50 mL de crudo desalado.

) Relacion »
Catalizador H202 30% Solucién de
molar )
empleado [mL] catalizador [mL]
H.0./S
6 1,4 1,4
FeSOa4/ FeCls
9 2,1 2,1

Una vez mezclados los reactivos con el crudo, y asegurando
gue se cumplan las condiciones de operacion indicadas en la
Tabla 2.3 se procedi6 a iniciar la agitacion y esperar el tiempo

de reaccion en cada corrida.

En la Tabla 2.5 y en la Tabla 2.6 se reportan las corridas
experimentales, rotuladas como DSC para las reacciones en
las cuales se empleé cloruro férrico y DSS cuando se empled
sulfato ferroso, junto con las variables independientes del
proceso; las cuales corresponden a la relacién molar H202/S,

el tiempo de reaccién y el solvente extractor.

Las réplicas de cada corrida se rotulan como DSC-x.1, DSC-
x.2 'y DSC-x.3 para cloruro férrico. Asi mismo las réplicas de
sulfato ferroso se rotulan como DSS-x.1, DSS-x.2 y DSS-x.3,
donde x corresponde al numero de corrida realizada en las

pruebas con ambos catalizadores.

Las relaciones molares empleadas de H202/S fueron de 6 y 9
trabajando con sulfato ferroso y cloruro férrico. Los tiempos de
reaccion fueron de 15, 30, 45 y 60 minutos cuando se empleo
sulfato ferroso como catalizador, mientras que para el cloruro

férrico los tiempos de reaccion fueron de 15 y 30 minutos.

El solvente extractor para las reacciones con cloruro férrico y

sulfato ferroso fue el etanol en una relacién 1:1 con el crudo
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tratado. Ademas, para asegurar una buena extraccion, se

empled dos etapas, en las cuales el tiempo de retencion fue de

10 minutos en cada una respectivamente. Sin embargo, se

evaluo la eficiencia del agua destilada como solvente extractor

a los mejores resultados obtenidos con respecto al porcentaje

de remocion de azufre,

manteniendo las mismas

condiciones de extraccidon ya mencionadas.

Tabla 2.5. Desulfuracién empleando cloruro férrico como

catalizador.
REACCION EXTRACCION
Relacion _ )
No. Tiempo | Solvente | Tiempo
) Muestra molar ) )
Corrida [min] extractor [min]
H20,/S
DSC-1.1
1 DSC-1.2 15
DSC-1.3 6
DSC-2.1
2 DSC-2.2 30
DSC-2.3
Etanol
DSC-3.1
3 DSC-3.2 15
DSS-3.3
9 20
DSC-4.1
4 DSC-4.2 30
DSC-4.3
DSC-5.1
5 DSC-5.2 6 15
DSC-5.3 Agua
DSC-6.1 destilada
6 DSC-6.2 9 30
DSC-6.3

de



Tabla 2.6. Desulfuracién empleando sulfato ferroso como

catalizador.

REACCION

EXTRACCION

No.

Corrida

Muestra

Relacién
molar
H,0./S

Tiempo

[min]

Solvente

extractor

Tiempo

[min]

DSS-1.1

DSS-1.2

DSS-1.3

DSS-2.1

DSS-2.2

DSS-2.3

DSS-3.1

DSS-3.2

DSS-3.3

DSS-4.1

DSS-4.2

DSS-4.3

15

30

45

60

DSS-5.1

DSS-5.2

DSS-5.3

DSS-6.1

DSS-6.2

DSS-6.3

DSS-7.1

DSS-7.2

DSS-7.3

DSS-8.1

DSS-8.2

DSS-8.3

15

30

40

60

Etanol

DSS-9.1

DSS-9.2

DSS-9.3

15

Agua

destilada

20
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2.2.15. Analisis de calidad al crudo tratado

Al finalizar las experimentaciones mencionadas previamente,
se procedid a realizar analisis de contenido de azufre a cada
una de las muestras con sus réplicas segun la norma ASTM D-
4294.

Ademas, a las muestras que presentaron los mejores
resultados, en cuanto al porcentaje de azufre removido, se
procedid a medir los parametros de calidad tales como
gravedad API, contenido total de azufre, contenido de sales,
contenido de agua y sedimento (BSW), viscosidad, carbén
CONRADSON y punto de fluidez, con el fin de determinar que
las propiedades del crudo no hayan variado después del

tratamiento.

2.2.2. Tratamiento propuesto y dimensionamiento basico de las

unidades

En base a los mejores resultados obtenidos durante Ia
experimentacion del proceso de desulfuracién oxidativa empleando el
procedo Fenton, considerando el caudal que debe procesar la
Refineria Estatal de Esmeraldas y el uso de los reactivos quimicos se
estableceran las condiciones del proceso mencionado y se realizara
el dimensionamiento de los equipos necesarios para el tratamiento.

Por otra parte, se realizara un analisis de costos de produccién en
base a los mejores resultados obtenidos con respecto a los

catalizadores y al solvente extractor mas eficiente.
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CAPITULO 3

RESULTADOS

3.1.

CARACTERISTICAS DEL CRUDO DESALADO

Previo al proceso de desulfuracion oxidativa se realizaron analisis de
gravedad API, contenido total de azufre, contenido de sales,
contenido bésico de agua y sedimento (BSW), viscosidad, carbon
CONRADSON y punto de fluidez, esto con el objetivo de controlar los
pardmetros de calidad del crudo desalado tomado en la REE. En la
Tabla 3.1 se presentan los resultados obtenidos de las pruebas antes

mencionadas.

Tabla 3.1. Resultados de los analisis de los pardmetros de calidad.

ANALISIS RESULTADOS UNIDAD
Gravedad API (15,6°C) 24,7 ° API
Contenido total de azufre 1,41 % (wiw)
Contenido de Sales (21°C) 4,82 PTB

Contenido de agua y
sedimento (BSW) 03 % ()
Viscosidad (40°C) 72,94 mm?/s
Carb6n CONRADSON 7,68 %
Punto de Fluidez -6 °C
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3.2.

3.2.1.

PROCESO DE DESULFURACION OXIDATIVA EMPLEANDO
SULFATO FERROSO COMO CATALIZADOR

En base a la metodologia mencionada y segun el contenido inicial de
azufre presente en el crudo, manteniendo las condiciones de
operacion detalladas en la Tabla 2.3, se procedi6 a realizar el proceso
de desulfuracion oxidativa empleando una solucion de sulfato ferroso
1,3% (w/w) y peroxido de hidrégeno como agente oxidante y etanol

98 % (v/v) como solvente extractor.

Porcentaje de azufre final en cada muestra de crudo analizada

En la Tabla 3.2 se presentan los resultados obtenidos en cuanto al
porcentaje final de azufre leido en cada corrida realizada utilizando

etanol como solvente extractor.

Por otro lado, con el fin de comparar y poder determinar la eficiencia
del agua destilada como solvente extractor se tomé el mejor resultado
de las pruebas en las que se utiliz6 como solvente extractor etanol en
una relacion 1:1 con el crudo y dos fases de extraccion en tiempos de

10 minutos cada una.
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Tabla 3.2. Porcentaje de azufre final en muestras tratadas con sulfato

ferroso.
Porcentaje de azufre inicial 1,41
Solvente extractor: Etanol
No. Relacion Tiempo | DSS-1 | DSS-2 | DSS-3 bSS _.
Corrida molar [min] [%] [%0] [%0] Promedio
H202/S [%]
1 15 0,79 | 0,81 | 0,76 0,787
2 30 1,09 | 1,06 | 1,01 1,053
3 ° 45 1,11 1,14 1,16 1,137
4 60 1,19 1,20 1,24 1,210
5 15 1,34 1,35 1,32 1,337
6 30 1,30 | 1,32 | 1,29 1,303
7 ° 45 1,28 1,25 1,26 1,263
8 60 1,21 1,21 1,23 1,217
Solvente extractor: Agua destilada

9 6 15 0,90 0,88 0,90 0,893

En la Figura 3.1y en la Figura 3.2 se detallan en diagramas de barras
el porcentaje final de azufre obtenido concluido el proceso de
desulfuracion oxidativa de acuerdo con los tiempos de reaccién para
las relaciones molares H202/S=6 y H202/S=9 respectivamente,
utilizando como solvente extractor etanol en doble etapa con un

tiempo de extraccion de 10 minutos cada etapa.
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Figura 3.1. Porcentaje de azufre final vs tiempo para larelacién
H202/8=6.
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Figura 3.2. Porcentaje de azufre final vs tiempo para larelacion
H20,/S=9.
Por otra parte, en la Figura 3.3 y en la Figura 3.4 se presentan las
tendencias lineales de los datos obtenidos en cuanto al porcentaje
final de azufre con respecto al tiempo para las relaciones molares de
H202/S=6 y H202/S=9 respectivamente, utilizando como solvente
extractor etanol en doble etapa con un tiempo de extracciéon de 10

minutos cada etapa.
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Figura 3.3. Tendencia lineal del porcentaje de azufre final con

respecto al tiempo para la relacion molar H.O2/S=6.
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Figura 3.4.Tendencia lineal del porcentaje de azufre final con respecto

al tiempo para la relacion molar H202/S=9.
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3.2.2. Porcentaje de azufre removido en cada muestra de crudo

desulfurizada

En la Tabla 3.3 se detallan los porcentajes de azufre removido
obtenidos en las pruebas realizadas para las relaciones molares de
H202/S=6 y H202/S=9 respectivamente. Ademas, se presenta el
porcentaje de remocion de azufre utilizando como solvente extractor

agua destilada, con el fin de analizar su eficiencia como solvente.

Tabla 3.3. Porcentaje de azufre removido en muestras tratadas con

sulfato ferroso.

Porcentaje de azufre inicial 1,41
Solvente extractor: Etanol
No. | REOM | rempo| RS- | Rs2 | Rsa | O _
Corrida molar [min] [%] [%] [%] Promedio
H202/S (%]
1 15 43,972 | 42,553 | 46,099 | 44,208
2 30 22,695 | 24,823 | 28,369 | 25,296
3 ° 45 21,277 | 19,149 | 17,730 19,385
4 60 15,603 | 14,894 | 12,057 14,184
5 15 4,965 4,255 6,383 5,191
6 30 7,801 | 6,383 | 8,511 7,565
7 ° 45 9,220 | 11,348 | 10,638 10,402
8 60 14,184 | 14,184 | 12,766 13,712
Solvente extractor: Agua destilada

9 6 15 36,170 | 37,589 | 36,170 36,643

Por otro lado, en la Figura 3.5 y la Figura 3.6 los diagramas de barras
representan el porcentaje de azufre removido con respecto a los
tiempos de reaccion utilizados en el proceso de desulfuracion
oxidativa, para las relaciones molares de H202/S=6 y H202/S=9
respectivamente, utilizando como solvente extractor etanol en doble

etapa con un tiempo de extraccion de 10 minutos cada etapa.
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Figura 3.5. Porcentaje de azufre removido vs tiempo de reaccion para

la relacion molar H,O,/S=6.
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Figura 3.6. Porcentaje de azufre removido vs tiempo de reaccion para
la relacion molar H,0,/S=9.

Mientras que, en la Figura 3.7 y en la Figura 3.8 se presentan las
tendencias exponenciales en base al porcentaje de azufre removido
en cada prueba versus el tiempo, para las relaciones molares de
H202/S=6 y H202/S=9 respectivamente, empleando etanol como

solvente extractor.
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Figura 3.7. Tendencia del porcentaje de azufre removido con respecto

al tiempo para la relaciéon molar H.O2/S=6.
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Figura 3.8. Tendencia del porcentaje de azufre removido con respecto

al tiempo para la relacion molar H202/S=9.

Finalmente, en la Figura 3.9 se presenta un diagrama de barras donde
se presenta el porcentaje de remocion de azufre con respecto a las
relaciones molares H202/S=6 y H202/S=9 para los diferentes tiempos
de reaccion utilizados en el proceso de desulfuracion oxidativa,

empleando etanol como solvente extractor.
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Figura 3.9. Diagrama de barras del porcentaje de azufre removido vs
las relaciones molares H.O,/S=6 y H,O./S=9 en los diferentes tiempos

de reaccion.

PROCESO DE DESULFURACION OXIDATIVA EMPLEANDO
CLORURO FERRICO COMO CATALIZADOR

En base a la metodologia mencionada y manteniendo las condiciones
de operacion detalladas en la Tabla 2.3, se procedié a realizar el
proceso de desulfuracion oxidativa empleando una solucién de cloruro
férrico 1,4% (w/w) y peréxido de hidrégeno al 30% como agente
oxidante y etanol 98% (v/v) como solvente extractor. Ademas,
tomando en cuenta las tendencias de desulfuracion presentadas en
las Figura 3.3 y Figura 3.4 se tomé tiempos de reaccién de 15y 30
minutos junto con las relaciones molares H202/S de 6 y 9, para llevar
a cabo el proceso utilizando cloruro férrico como catalizador.
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3.3.1. Porcentaje de azufre final en cada muestra de crudo analizada

En la Tabla 3.4 presentan los resultados obtenidos en cuanto al
porcentaje final de azufre conseguido en cada corrida realizada,
utilizando como solvente extractor etanol. La extraccion se realiz6 en
una relacion 1:1 con el crudo en doble etapa de 10 minutos cada una.
Asi mismo, se realiz6 pruebas a los mejores resultados en cuanto a
remocion de azufre, para comparar la eficiencia de los solventes

extractores utilizando en este caso agua destilada.

Tabla 3.4. Porcentaje de azufre final en muestras tratadas con cloruro

férrico.

Porcentaje de azufre inicial 1,41

Solvente extractor: Etanol

Relacién DSS -
No. Tiempo | DSS-1 | DSS-2 | DSS-3
) molar ) Promedio
Corrida [min] [%0] [%0] [%0]
H202/S [%0]
1 5 15 0,83 0,78 0,81 0,807
2 30 1,35 1,30 1,32 1,323
3 9 15 1,17 1,21 1,19 1,190
4 30 0,91 0,89 0,87 0,890
Solvente extractor: Agua destilada

5 6 15 1,26 1,25 1,28 1,263
9 30 1,21 1,19 1,23 1,210

En la Figura 3.10 y en la Figura 3.11 se detallan en diagramas de
barras el porcentaje final de azufre obtenido concluido el proceso de
desulfuracién oxidativa, de acuerdo con los tiempos de reaccion que
fueron utilizados en la experimentacion y para las relaciones molares
H202/S=6 y H202/S=9 respectivamente, cuando se empled etanol

como solvente extractor.
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Figura 3.10. Porcentaje de azufre final vs tiempo de reaccion parala

relacion molar H,O,/S=6.
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Figura 3.11. Porcentaje de azufre final vs tiempo de reaccion parala
relacion molar H,O,/S=9.

46



3.3.2. Porcentaje de azufre removido en cada muestra de crudo

desulfurizada

En la Tabla 3.5 se detallan los porcentajes de azufre removido
obtenidos en las pruebas realizadas para las relaciones molares de
H202/S=6 y H202/S=9 respectivamente. Por otra parte, se presenta el
porcentaje de remocion del mismo resultado utilizando agua destilada

como solvente extractor.

Tabla 3.5. Porcentaje de azufre removido en muestras tratadas con

cloruro férrico.

Porcentaje de azufre inicial 1,41

Solvente extractor: Etanol

Relacion | RS -
No. Tiempo | RS-1 RS-2 RS-3 )
) molar ) Promedio
Corrida [min] [%0] [%0] [%0]
H20,/S [%]

1 15 41,135 | 44,681 | 42,553 | 42,790
2 30 4,255 7,801 | 6,383 6,147
3 15 17,021 | 14,184 | 15,603 | 15,603
4 30 35,461 | 36,879 | 38,298 | 36,879

Solvente extractor: Agua destilada
15 10,638 | 11,348 | 9,220 10,402
6 9 30 14,184 | 15,603 | 12,766 | 14,184

(631
(o]

Asi mismo, en la Figura 3.12 y en la Figura 3.13 se presentan los
diagramas de barras del porcentaje de azufre removido con respecto
a los tiempos de reaccion utilizados en el proceso de desulfuracion
oxidativa, para las relaciones molares de H202/S=6 y H202/S=9

respectivamente, utilizando como solvente extractor etanol.
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Figura 3.12. Porcentaje de azufre removido vs tiempo de reaccion

para larelacion molar H,O2/S=6.
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Figura 3.13. Porcentaje de azufre removido vs tiempo de reaccion
para la relaciéon molar H,O,/S=9.

Finalmente, en la Figura 3.14 se presenta un diagrama de barras
donde se presenta el porcentaje de remocion de azufre con respecto
a las relaciones molares H202/S=6 y H202/S=9, empleando etanol
como solvente extractor, para los diferentes tiempos de reaccion
utilizados en el proceso de desulfuracién oxidativa.
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Figura 3.14. Diagrama de barras del porcentaje de azufre removido vs
las relaciones molares H,0./S=6 y H.0,/S=9 en los diferentes tiempos

de reaccion.

EVALUACION DE LOS CATALIZADORES, ASi COMO LOS
SOLVENTES EXTRACTORES EMPLEADOS EN EL PROCESO DE
DESULFURACION OXIDATIVA

Evaluacién de los solventes extractores

En la Figura 3.15 se presenta un diagrama de barras donde esté
reflejado el porcentaje de remocioén de azufre con respecto al solvente
extractor que se utilizo, los cuales fueron agua destilada y etanol. Para
una relacion molar H202/S=6 y un tiempo de 15 minutos empleando
sulfato ferroso como catalizador. Los valores tomados se encuentran

tabulados en la Tabla 3.3.
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Figura 3.15. Porcentaje de remocién de azufre empleando sulfato
ferroso como catalizador y solventes extractores, aguay etanol, en un

tiempo de 15 minutos y con una relaciéon molar H>O,/S=6.

En la Figura 3.16 se presenta un diagrama de barras donde se refleja
el porcentaje de remocion de azufre con respecto a las relaciones
molares H202/S=6 y H202/S=9 con respecto a los solventes
extractores, agua destilada y etanol, para tiempos de reaccién de 15
y 30 minutos cuando se utilizé6 como catalizador cloruro férrico. Se

debe agregar que, los datos fueron tomados de la Tabla 3.5.
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Figura 3.16. Porcentaje de remocion de azufre empleando cloruro
férrico como catalizador y solventes extractores: aguay etanol con
unarelacion H,O,/S=6y variando el tiempo de reaccién.

Debido a que se plantea simular el proceso de desulfuracién oxidativa
para las capacidades diarias de la REE, se evalu6 el proceso de
extraccidn asemejandolo a una desaladora, la cual trabaja con un
porcentaje de agua entre el 8 y 10% con respecto al flujo de entrada

de crudo.

Por esta razén, se tomé como alternativa analizar el uso del agua
destilada como solvente extractor, reduciendo a un 10 % en volumen
la cantidad utilizada. Es decir, por cada 50 mL de crudo desulfurado
se utilizaron 5 mL de solvente extractor. Para lo cual se obtuvieron los

resultados detallados en la Tabla 3.6.
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Tabla 3.6. Resultados obtenidos del porcentaje de azufre removido,

variando la cantidad de solvente, extractor etanol y agua, empleando

la relacion molar H,O2/S=6 y un tiempo de reaccion de 15 minutos.

Tiempo de ) Porcentaje de
) Solvente » Porcentaje de
Catalizador extraccion ) azufre
extractor ] azufre final )
[min] removido (%)
Etanol 1,25 11,35
FeSOa4 Agua
. 0,91 35,46
destilada
30
Etanol 1,21 14,18
FeCls Agua
i 0,84 40,45
destilada

En la Figura 3.17, se muestra un diagrama de barras que refleja el

porcentaje de azufre removido respecto a los catalizadores sulfato

ferroso y cloruro férrico, empleando en ambos casos agua y etanol

como solventes extractores en una relacion 1:10 con un tiempo de

extraccion de 30 minutos.

% Azufre Removido
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Catalizador

Solvente extractor

FeCl3 FeSO4 FeCl3

Agua

FeSO4
Etanol

Figura 3.17. Diagrama de barras del porcentaje de azufre removido en

base alos solventes extractores, agua y etanol, empleando cloruro

férrico y sulfato ferroso.
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3.4.2. Evaluacion de los catalizadores

En la Figura 3.18 se presenta un diagrama de barras donde se refleja
el porcentaje de remocion de azufre con respecto a los catalizadores
empelados en el proceso de desulfuracién oxidativa, los cuales son
sulfato ferroso y cloruro férrico. Para una relacion molar H202/S de 6
y un tiempo de reaccion de 15 minutos, empleando como solvente
etanol. Los datos para realizar dicho diagrama fueron tomados de la
Tabla 3.3 y la Tabla 3.5.
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Catalizador FeCl3 FeSO4 FeCl3 FeSO4 FeCl3 FeSO4
%RS-1 %RS-2 %RS-3

Figura 3.18. Porcentaje de remocidn de azufre con respecto a los
catalizadores empleados en el proceso de desulfuracion oxidativa,

para larelacién H,O,/S=6 y un tiempo de reaccidon de 15 minutos.

A los extractos obtenidos en los mejores resultados de la Tabla 3.6 se
procedié a realizar analisis al agua obtenida luego del proceso de
extraccion, entre los cuales constan el pH, sélidos totales disueltos
(SDT), sulfatos y cloruros, dichos resultados son detallados en la
Tabla 3.7. Las variables dentro del proceso fueron: relacion molar

H202/S=6 con un tiempo de reaccién de 15 minutos.
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Tabla 3.7. Resultados de los andlisis del agua de lavado, cuando se

empled agua destilada como un solvente extractor.

Tiempo de
) . SDT Sulfuros Cloruros
Catalizador | extraccion pH ,
. [ppm] | [ppm S*] | [ppm CI]
[min]
FeSOa4 4,01 988,6 1200 -
30
FeCls 2,37 468,3 - 230,43

Los parametros del agua destilada empleada como solvente extractor

se encuentran detallados en la Tabla 3.8.

Tabla 3.8. Resultados de andlisis realizados al agua destilada.
SDT Sulfuros Cloruros
[ppm] | [ppm S?] | [ppm CI]

Reactivo pH

Agua
6,1 0,7 11,4 35,5
destilada

3.5. ANALISIS DE PARAMETROS DE CONTROL DE CALIDAD

3.5.1. Resultado de analisis de calidad al crudo tratado empleando

como solvente extractor etanol

De acuerdo con los resultados obtenidos en el proceso de
desulfuracion empleando etanol como solvente extractor, en una
relacion 1:1 con el crudo tratado, se tomaron muestras del crudo
desulfurado con una relacion molar de H202/S de 6 y con un tiempo
de reaccion de 15 minutos para los catalizadores FeSOas y FeCls, para
proceder a realizar los analisis de gravedad API, contenido total de
azufre, contenido de sales, BSW, Viscosidad, Carbén CONRADSON
y punto de fluidez. Los resultados obtenidos de dichos analisis son

detallados en la Tabla 3.9.

54



Tabla 3.9. Parametros de calidad medidos al crudo tratado por
desulfuracién oxidativa empleando etanol como extractor.
SULFATO CLORURO

ANALISIS 3 UNIDAD
FERROSO FERRICO
Gravedad API (15,6°C) 26,1 25,5 ° API
Contenido total de azufre 0,80 0,83 % (w/w)
Contenido de Sales
4,40 4,37 PTB
(21°C)
Contenido de agua y
] 0,2 0,3 % (viv)
sedimento (BSW)
Viscosidad (40°C) 70,32 71,77 mm?/s
Carb6n CONRADSON 5,15 6,94 %
Punto de Fluidez -12 -9 °C

3.5.2. Resultado de analisis de control de calidad al crudo tratado

empleando como solvente extractor agua destilada

De acuerdo con los resultados obtenidos en el proceso de
desulfuracion empleando agua destilada como solvente extractor, en
una relacion 1:10 con el crudo tratado, se tomaron muestras del crudo
desulfurado con una relacion de H202/S de 6 y con un tiempo de
reaccion de 15 minutos para los catalizadores FeSO4 y FeCls, para
proceder a realizar los analisis de gravedad API, contenido total de
azufre, contenido de sales, BSW, Viscosidad, Carbon CONRADSON
y punto de fluidez. Los resultados obtenidos de dichos andlisis son
detallados en la Tabla 3.10.
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3.6.

Tabla 3.10. Parametros de calidad medidos al crudo tratado por

desulfuracion oxidativa empleando agua destilada como extractor.

. SULFATO CLORURO
ANALISIS 3 UNIDAD
FERROSO FERRICO
Gravedad API (15,6°C) 25,2 25,0 °API
Contenido total de azufre 0,93 0,86 % (w/w)
Contenido de Sales
4,35 4,30 PTB
(21°C)
Contenido de agua y
. 0,2 0,2 % (V/V)
sedimento (BSW)
Viscosidad (40°C) 71,83 71,98 mm?2/s
Carbén CONRADSON 5,05 5,98 %
Punto de Fluidez -14 -10 °C

DIMENSIONAMIENTO Y COSTOS DE EQUIPOS

Finalmente, se realiz6 una estimacién de costos de los equipos que

se utilizaran en el proceso de desulfuracién oxidativa, los resultados

son presentados en la Tabla 3.11 y los calculos respectivos son
presentados en el APENDICE A.

Tabla 3.11. Estimacién de costos de equipos para el proceso de

desulfuracién oxidativa por método Fenton, empleando sulfato

ferroso o cloruro férrico.

) ) Volumen _ o )
Cantidad Equipo (m] Precio unitario Precio total
m
Tanque para H20:2
1 7500 $ 1.153.666,00 | $ 1.153.666,00
30%
Tanque para
1 ) 7500 $ 1.153.666,00 | $ 1.153.666,00
catalizador
2 Reactor 100 $ 945.700,00 | $ 1.891.400,00
2 Extractor 100 $ 555.768,00 | $ 1.111.536,00
TOTAL $ 5.310.268,00

Fuente: (Peters, Timmerhaus & West, 2002)
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Los tanques para el almacenamiento de la solucion de H202 al 30% y
de la solucion de catalizador, poseen un volumen de 7500 metros
cubicos, considerando un almacenaje de 15 dias, siendo el material
de los mismos, acero inoxidable 316. Sin embargo, para evitar
oxidacion del catalizador, el tanque de este debe recubrirse en
caucho.

Ademas, se emplearan dos reactores, los cuales serviran para llevar
a cabo el proceso de desulfuracién oxidativa. Ambos reactores
constan de un tanque con agitacion, fabricados de acero inoxidable
316 y que poseen un volumen de 100 metros cubicos cada uno.
Finalmente, se utilizaran dos extractores los cuales constan de una
columna empacada de acero inoxidable 316 con un didmetro de 3,5
metros y una altura de 6 metros y de una capacidad de 100 metros

cuUbicos cada uno.

Por otro lado, se realiz6 una estimacion de los costos de la produccion
diaria utilizando como catalizador sulfato ferroso y cloruro férrico, los

cuales son detallados en la Tabla 3.12 y Tabla 3.13 respectivamente.
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Tabla 3.12. Estimacion de costos de produccién diarios para la

desulfuracién de crudo desalado REE, utilizando como catalizador

sulfato ferroso.

) ] Precio ]
Reactivo Cantidad o Precio total
unitario
Sulfato ferroso
. 6557 $ 2,00 $13.114,00
Solucion de [kg]
sulfato Agua
ferroso | desmineralizada 490 $0,18 $ 88,20
[m?]
Solucion de peréxido de
) 490 $ 24,00 $ 11.760,00
hidrégeno 30% [m?]
Agua desmineralizada para
y 1399,05 $0,18 $ 251,83
extraccion [m3]
Precio total $ 25.214,03
Precio por desulfurar un barril de crudo $1,44

Tabla 3.13. Estimacion de costos de produccién diarios para la

desulfuracién de crudo desalado REE, utilizando como catalizador

cloruro férrico.

Reactivo Cantidad | Precio unitario | Precio total
Cloruro férrico
Solucién 7004 $1,00 $ 7.004,00
[ka]
de
Agua
cloruro
o desmineralizada 490 $0,18 $ 88,20
férrico
[m?]
Solucién de peréxido de
. 490 $ 24,00 $ 11.760,00
hidrogeno 30% [m?3]
Agua desmineralizada
) 1399,05 $0,18 $ 251,83
para extraccion [m?3]
Precio total $19.104,03
Precio por desulfurar un barril de crudo $1,09
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3.7.

DIAGRAMA DE FLUJO DEL PROCESO PROPUESTO

En la Figura 3.19 se presenta el diagrama de flujo propuesto para
llevar a cabo la desulfuracion oxidativa del crudo mediante el proceso
Fenton. EI mismo consta de dos tanques, uno para la solucion de
peroxido de hidrogeno al 30% y el otro para una solucion de
catalizador, los cuales seran mezclados junto con el crudo desalado,
posteriormente estos seran divididos en dos flujos de igual volumen y
enviados a dos reactores con agitacion respectivamente. Cada
reactor poseera un volumen de 100 m3 y operara con un tiempo de
residencia de 15 minutos, donde el crudo sera desulfurado.
Posteriormente, cada flujo serd mezclado con agua desmineralizada,
a una relacién 8:100 de agua/crudo, dentro de un extractor en el cual
la mezcla se mantendra por 30 minutos. Una vez finalizado este
tiempo, la mezcla sera separada en dos fases, una acuosa donde se
encontraran los compuestos sulfurados oxidados del proceso junto
con el agua y el catalizador y otra fase oleosa donde se encuentra el
crudo desulfurado, el mismo que sera enviado a almacenamiento

para su posterior refinacion.
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Figura 3.19. Diagrama de flujo del proceso de desulfuracion oxidativa empleando el proceso Fenton.
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En la Tabla 3.14 se detallan los equipos empleados en el proceso

acorde a la Figura 3.19.

Tabla 3.14. Nomenclatura de los equipos usados en el proceso de

desulfuracién oxidativa.

Nomenclatura Detalle del equipo
Tanque para la solucion H20:
T-101
30%
Tanque para la solucién de

T-102 )

catalizador
T-103 Tanque para el crudo desulfurado
R-101 Reactor ODS 1
R-102 Reactor ODS 2
S-101 Extractor 1
S-102 Extractor 2
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CAPITULO 4

ANALISIS DE RESULTADOS

4.1.

PROCESO DE DESULFURACION OXIDATIVA EMPLEANDO

METODO FENTON

Se evalla el efecto del catalizador sulfato ferroso por medio del
porcentaje de azufre final, presentado en la Tabla 3.2, donde es
evidente que el mejor resultado es de 0,787% lo cual corresponde a
un 44,208% de remocion de azufre, valor detallado en la Tabla 3.3,
para una relacion molar H202/S de 6 y un tiempo de reaccion de 15
minutos. Mientras que, para la relacién molar H202/S de 9 y un tiempo
de reaccion de 60 minutos, el mejor porcentaje de azufre final es de
1,217% lo cual corresponde a un 13,712% de remocion de azufre.
Todo esto se da empleando como solvente extractor etanol en doble
etapa con un tiempo de 10 minutos de extraccion en cada etapa. No
obstante, se puede observar que para la relacion molar H202/S con
mejor porcentaje de remocion la cual es de 6 y 15 minutos de
reaccion, se realizaron pruebas empleando agua destilada como
solvente extractor, manteniendo las condiciones de operacion
previamente mencionadas, obteniendo un porcentaje final de azufre
de 0,893% lo cual representa un 36,643% de remocion de azufre, lo
cual nos indica que el etanol es mas eficiente en estas condiciones
debido a que remueve una mayor cantidad de compuestos de azufre

oxidados que el agua.

En la Figura 3.3 se puede evidenciar la tendencia lineal de la relacién
de porcentaje de azufre final versus el tiempo de reaccion, donde se
puede observar que a mayor tiempo de reaccion se obtendran

mayores porcentajes finales de azufre, lo cual indica la existencia de
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una relacion directamente proporcional entre las variables

mencionadas, esto se da para una relacion molar H202/S de 6.

Mientras que para una relacion molar H202/S de 9 como se muestra
en la Figura 3.4 es evidente que la tendencia lineal de la relacion de
porcentaje de azufre final versus el tiempo de reaccion es
inversamente proporcional con respecto a las variables mencionadas,
es decir que a mayor tiempo de reaccidon se obtendrdn menores
porcentajes finales de azufre, siendo minima la diferencia del

porcentaje de azufre inicial respecto al porcentaje de azufre final.

En la Figura 3.9 se presenta un diagrama de barras donde se detalla
el porcentaje de azufre removido para las relaciones H202/S de 6y 9,
empleando tiempos de reaccion de 15, 30, 45 y 60 minutos indicando
que la relacion molar H202/S de 6 es la 6ptima para lograr una
adecuada desulfuracion, Mientras que el tiempo de reaccion donde se
obtiene un mayor porcentaje de remocion es a los 15 minutos. Todo
esto cuando se trabajé con sulfato ferroso como catalizador y etanol

como solvente etanol.

Al evaluar la eficiencia del cloruro férrico como catalizador, se puede
evidenciar claramente en la Tabla 3.4 que los mejores resultados de
azufre final, respecto al azufre inicial, se dan cuando se emplea una
relacion molar H202/S de 6 en un tiempo de 15 minutos (0,807%) y
con una relacion molar H202/S de 9 en 30 minutos de reaccion
(0,890%); todo esto se da cuando se emplea etanol como solvente
extractor en dos fases en una relacion 1:1 con el crudo. Sin embargo,
cuando se emplea agua destilada para la extraccion de compuestos
de azufre oxidados, manteniendo las condiciones previamente
mencionadas, el porcentaje de azufre final baja considerablemente a
1,263% y 1,210% para relaciones molares H202/S de 6 a 15 minutos
y relaciéon molar H202/S de 9 a 30 minutos respectivamente, haciendo

del agua destilada un solvente extractor no apto para este proceso.
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En la Figura 3.14 se puede observar la variacion del porcentaje de
azufre removido cuando las variables H202/S son de 6 y 9 con tiempos
de reaccion de 15 y 30 minutos respectivamente. Esto nos indica la
eficiencia del proceso Fenton para trabajar a tiempos cortos, debido a
que, aunque se puede desulfurar 36,879%, lo cual es un valor alto,
con una relacion molar H202/S de 9 y 30 minutos de reaccion, se
consigue una mayor desulfuracion (42,790%) con el empleo de una
relacion molar H202/S de 6 y 15 minutos de tiempo de residencia.

EVALUACION DE CATALIZADORES

Se presenta en la Figura 3.18 un diagrama de barras con los
porcentajes de remocion de azufre en base a los catalizadores
utilizados, sulfato ferroso y cloruro férrico, fijando las condiciones de
operacion tales como, el tiempo de reaccion de 15 minutos, la relacion
molar H202/S de 6 y empleando etanol como solvente extractor;
donde se aprecia que el catalizador mas eficiente en el proceso
desarrollado es el sulfato ferroso, llegando a remover en promedio
44,208% de azufre. Sin embargo, la funcién del cloruro férrico también

es buena porque logré desulfurar hasta el 42,790% del azufre inicial.

Posteriormente, después de realizada la extraccién, se realiz6 analisis
al agua de lavado en las experimentaciones usando cloruro férrico y
sulfato ferroso, empleando agua destilada como solvente extractor.
Estos andlisis nos indican la cantidad de catalizador remanente en el
agua de lavado, el cual es importante tener en cuenta para poder
tratar dicha agua y no cargar al sistema de aguas residuales. En la
Tabla 3.7 se observa que la cantidad de sulfuros presente en al agua
cuando se uso sulfato ferroso es de 1200 ppm, asi como la cantidad
de cloruros presentes en el agua cuando se uso cloruro férrico, el cual
fue de 230,43 ppm. Mientras que el agua destilada posee 11,4 ppm
de cloruros y 35,5 ppm de sulfuros, valores presentados en la Tabla

3.8. De esta manera, se comprueba que las aguas de lavado poseen
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una elevada concentracion de catalizadores, los cuales podrian ser

recuperados en un proceso adicional.

Ademas, se puede observar que a medida que el tiempo de reaccion
incrementa de 15 minutos hasta 60 minutos, la relacion molar H202/S
se mantiene de 6 y se usa un catalizador de tipo Fenton, el porcentaje
de remocion de azufre disminuye de 44,208 % hasta un 14,184 % esto
puede deberse a las propiedades fisicoquimicas del crudo durante el
proceso de reaccion, puesto que, aparte de la oxidacién de los
compuestos sulfurados se producen reacciones de deshidrogenacion,
recombinacién de moléculas y fraccionamiento. Por lo tanto, estas
reacciones impiden que el agente oxidante pueda llegar a reaccionar
con los compuestos de azufre, haciendo que se pierda notablemente

la eficiencia del proceso.

EVALUACION DE SOLVENTES EXTRACTORES

En la Figura 3.15 se puede observar la variacién del porcentaje de
remocion de azufre cuando se emplea sulfato ferroso como
catalizador a una relacion molar H202/S de 6 y un tiempo de reaccion
igual a 15 minutos. Esto nos indica que el etanol es mejor solvente
extractor que el agua destilada, cuando se trabaja a una relacion 1:1
en dos fases, a pesar de que los valores de azufre removido se

encuentren cercanos.

Manteniendo las condiciones de relacion 1:1 en dos fases, se pude
observar en la Figura 3.16 que el etanol cumple mejor la funcién de
solvente extractor en comparacion al agua destilada ya sea para la
relacion molar de H202/S de 6 y 15 minutos de reaccion, asi como

para la relacion molar H202/S de 9 y 30 minutos de reaccion.

Sin embargo, para la extraccion de compuestos de azufre generados

se necesita una alta cantidad de solvente, o que no permite a este
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proceso ser apto para llevarlo a escala industrial. De esta forma, al
estudiar la funcion del etanol y agua destilada, en una relacién 1:10
con el crudo, se obtuvo que con el agua destilada se logro reducir el
azufre a 35,46% cuando se empled sulfato ferroso y 40,45% cuando
se empleo cloruro férrico a una relacion molar H202/S de 6 y un tiempo
de reaccion de 15 minutos. Estos resultados se pueden apreciar en la
Tabla 3.7 y en la Figura 3.17, donde también se observa que el etanol
no fue eficiente debido a que no logré remover ni el 15% de azufre del

crudo inicial.

CALIDAD DEL CRUDO TRATADO

Se observa en la Tabla 3.9 los analisis de calidad realizados al crudo
tratado cuando se empled sulfato ferroso y cloruro férrico a una
relacion molar H202/S de 6 y un 15 minutos de reaccion, junto con
etanol como solvente extractor en una relacion 1:1 con el crudo. En
dicha tabla, se aprecia que la gravedad APl aumenta en pequefias
cantidades, dando como resultado una gravedad API de 26,1 para
sulfato ferroso y 25,5 para cloruro férrico, en comparaciéon a la
gravedad API inicial (24,7); lo cual se puede deber al rompimiento de
las moléculas de azufre unidas a un anillo de benceno, que es el

objetivo del proceso de desulfuracion oxidativa.

Ademas, estos valores aumentan debido a que en el crudo analizado
aun se encuentran residuos de etanol. De esta forma, la mejora de la
gravedad API conlleva a que los demas parametros medidos también
mejoren, teniendo poca variabilidad en el contenido de sales y
contenido béasico de agua y sedimento (BSW), siendo de 4,37 PTB
para cloruro férrico y 4,40 PTB para sulfato ferroso; y BSW 0,2% para
sulfato ferroso y 0,3% para el cloruro férrico.

En la Tabla 3.10 se presentan los resultados de analisis de calidad al

crudo tratado cuando se empled sulfato ferroso y cloruro férrico a una
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relacion molar H202/S de 6 y un 15 minutos de reaccion, junto con
agua destilada como solvente extractor en una relacion 1:10 con el
crudo, donde se observa que la gravedad API vari6 en pequefias
cantidades en comparacion al crudo original, siendo de 25,2°API para
sulfato ferroso y 25,0°API para cloruro férrico. El contenido de sales
para sulfato ferroso fue de 4,35 PTB y 430 PTB para cloruro férrico.
Mientras que BSW se mantuvo constante en 0,2% para ambos
catalizadores. Al comparar estos valores con los obtenidos
empleando etanol como solvente extractor, se aprecia claramente que
con agua destilada los parametros no varian considerablemente
respecto a los parametros iniciales, debido a que en la extraccion se
removid la mayor cantidad de la misma, mientras que con etanol

guedaban residuos, los cuales influyeron en los resultados finales.

PROCESO Y COSTOS DE EQUIPOS

Se presenta en la Tabla 3.11 la estimacién del costo total de los
equipos necesarios para llevar a cabo la desulfuracion oxidativa
empleando el proceso Fenton, el cual es de $ 5.310.268,00 , donde
esta contemplado un tanque de almacenamiento para la solucién de
peréxido de hidrégeno al 30% y uno para la solucién de catalizador de
tipo Fenton, ademas de incluir el costo de dos tanques con agitacion,
los cuales cumpliran la funcion de reactores, siendo la agitacion
necesaria para aumentar el contacto entre las fases, favoreciendo la
cinética de la reaccion. Finalmente, en la misma tabla se observa dos
columnas empacadas las cuales estardn dispuestas de manera
horizontal y tendran la funcién de extraer los compuestos de azufre
oxidados, catalizador y solvente extractor. Dicho equipo trabajara de
igual manera que un desalador y utilizara como solvente extractor el
agua desmineralizada en una relacién 8:100 con respecto al volumen

total del crudo a tratar.
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EnlaTabla 3.12y en la Tabla 3.13 se presentan los costos estimados
para el tratamiento diario de 110000 barriles de crudo, capacidad
méaxima operativa de REE, siendo de $ 25.214,03 para el proceso de
desulfuracion oxidativa con una relacion molar H202/S de 6 y un
tiempo de reaccién de 15 minutos, utilizando como solvente agua
desmineralizada y sulfato ferroso como catalizador. Mientras que el
costo para las mismas condiciones de operacién, empleando cloruro
férrico tiene un precio de $ 19.104,03. Llegando a tener el barril un
costo de $ 1,44 para el sulfato ferroso y de $ 1,09 para el cloruro
férrico, indicando que el proceso mas viable, en términos econdmicos,

es el cloruro férrico.

Estos precios varian de acuerdo con las cantidades de los
catalizadores, ya que son los Unicos reactivos que cambian entre un
procesoy el otro, siendo el cloruro férrico el catalizador mas adecuado
ya que posee un precio de $ 1,00 el kilogramo y al ser utilizado en el
proceso de desulfuracion tiene un 40,45 % de remocion de azufre. A
diferencia del sulfato ferroso, que tiene un precio de $ 2,00 el
kilogramo, siendo 2 veces mas que el cloruro férrico, sin embargo,

posee un porcentaje de remocion de azufre del 35,46%.
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CAPITULO 5

CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

5.1.

CONCLUSIONES

El proceso Fenton como desulfuracion oxidativa, empleando como
catalizador cloruro férrico, logré reducir el contenido de azufre que se
encuentra presente en el crudo desalado proveniente de la Refineria

Estatal de Esmeraldas en un 45%.

Se determiné que el catalizador mas eficiente es el cloruro férrico en
comparacion con el sulfato ferroso, debido a que se obtuvo un
porcentaje de remocion del 40,45% con el cloruro férrico y 35,46%

con el sulfato ferroso.

Durante la evaluacion de los solventes extractores, etanol y agua, se
determind que el solvente extractor mas eficiente es el agua en una
relacion 1:10 (agua:crudo). Mediante el uso del agua y cloruro férrico
como catalizador se logr6 una remocion del 40,45% del azufre

presente en el crudo.

Las condiciones Optimas de operacion del proceso de desulfuracion
para la etapa de oxidacion se obtuvieron con el cloruro férrico como
catalizador junto con un tiempo de residencia de 15 minutos y
trabajando con una relacion molar perdxido de hidrégeno/azufre de 6,

logrando reducir el contenido de azufre desde 1,41% hasta 0,807%.

En la etapa de extraccion, las mejores condiciones para llevar a cabo
el proceso fueron mediante el uso de agua como solvente extractor,
con una relacion 1:10 de agua:crudo y un tiempo de residencia de 30

minutos.
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En base a las condiciones establecidas del proceso, relacion molar
H202/S, tiempo de reaccion, relacion solvente extractor/crudo, se
realiz6 la estimacion de costos de los principales equipos para llevar
a cabo este proceso. De esta forma se obtuvo que la incidencia en el
costo del crudo es $0,07 por barril, debido a la influencia del uso del
peroxido de hidrogeno y del cloruro férrico, habiendo la posibilidad de

recuperar este ultimo.

Mediante la presente investigacion se ha demostrado que el proceso
Fenton como desulfuracién oxidativa podria ser aplicado a las
refinerias de crudo del pais. Sin embargo, es necesario continuar con

estudios mas profundos de esta investigacion.

RECOMENDACIONES

Ampliar la presente investigacion a escala piloto, con volumenes de

crudo, peroxido de hidrégeno y catalizador a mayor escala.

Continuar con este proyecto de desulfuracion de curdo mediante el
proceso Fenton, contemplando la etapa de recuperacion del
catalizador, con la finalidad de reducir el costo del tratamiento diario
de las aguas residuales y asi evitar la saturacion de estas con sales

de hierro.

Combinar el proceso de desulfuraciéon oxidativa con un equipo de
ultrasonido y analizar los tiempos de reaccion acorde a los porcentajes

de remocion que se obtendran en cada prueba.

Con el objetivo de mejorar la eficiencia del proceso y abaratar los
precios de produccion diario, se recomienda el estudio de otros

catalizadores de tipo Fenton, tales como los liquidos idnicos, sulfato
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cuproso, perclorato de hierro o sal de Mohr. Ademas, de estudiar otro
tipo de solventes extractores organicos que puedan mejorar el
proceso de extraccion disminuyendo el tiempo de contacto y

mejorando el porcentaje de remocidn.

Amplificar el estudio de desulfuracion oxidativa, aplicado al crudo
desalado de las Refineria la Libertad y Refineria Shushufindi,
analizando la viabilidad del proyecto.

Se recomienda que el proceso de desulfuracidbn oxidativa sea
estudiado utilizando derivados livianos y pesados como materia
prima, con el objetivo de utilizar el proceso como un complemento a

la hidrodesulfuracion.
Difundir los resultados de la presente investigacion a la comunidad

universitaria ecuatoriana y presentarlo a los directivos de EP

Petroecuador.
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CAPITULO 7

GLOSARIO DE TERMINOS

Abstraccion: Accion o efecto de abstraerse o abstraer.

Alifatico: Compuesto quimico organico que posee una cadena abierta.

Azufre libre: Elemento quimico, con simbolo S y numero atomico 16.

Catalisis: Cambio producidos en la velocidad de una reacciéon quimica, producida
por la adicién de un catalizador.

Catalizador: Compuesto quimico que tiene como objetivo acelerar o retardar una
reaccion quimica, sin alterar su estructura molecular.

Compuesto no saturado: Compuesto quimico con cadenas de atomos de carbono
unidos a un doble enlace.

Compuesto saturado: Compuesto quimico con cadenas de atomos de carbono
unidos con enlaces simples.

Compuestos Aromatico: Compuesto organico ciclico.

Compuestos ciclicos: Compuestos organicos formados por una serie de atomos
de carbono, forman un lazo o un anillo.

Corrosion: Accién de corroerse o de corroer.

Crudo base aromética: Crudo con una composicidn alta de compuestos
aromaticos y con un bajo peso molecular, también poseen pequefias cantidades de
asfaltos y aceites lubricantes.

Crudo base asfaltica: Son crudos que tienen altos rendimientos de brea, aceites
combustibles pesados y asfalto.

Crudo base nafténica: Son crudos que tienen una composicién con poco o casi
nula cantidad de parafinas, pero si posee grandes cantidades de asfaltenos y
aceites lubricantes.

Crudo base parafinica: Crudo con una alta composicion de parafinas y escaso
contenido de material asfaltico.

Desalar: Quitar toda o una fraccion de sales disueltas que se encuentran presentes

en el crudo.
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Destilacidon: Proceso donde una sustancia volatil que se encuentra en una mezcla
es separada.

Desulfuracion: Proceso quimico que consiste en la eliminacion total o parcial del
azufre presente en una muestra.

Incrustacion: Capa de residuos minerales que se forma en la superficie de algunos
cuerpos.

Oleoducto: Tuberia disefiada para el transporte de petréleo desde un punto a otro.
Oxidacién: Fendmeno quimico en el cual se transforma un compuesto por medio
de la accion de un oxidante.

Petroleo: Mezcla de hidrocarburos, se encuentra en estado natural en yacimientos
subterraneos.

Refinacion: Proceso industrial en el cual se hace mas pura una sustancia.
Refineria: Industria donde se refina un producto.

Sulfonas: Compuesto quimico con grupo funcional sulfonilo el cual esta unido a
dos atomos de carbono.

Sulféxidos: Compuesto con un grupo sulfonilo el cual se encuentra enlazado con

dos atomos de carbono.
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APENDICES

APENDICE A: CALCULOS

A.1. CALCULO DE REACTIVOS

1. Calculo cantidades a utilizar de agente oxidante y catalizador para el

proceso de desulfuracion oxidativa.

En la Tabla A.1 se presentan los datos necesarios para llevar a cabo los
célculos de las cantidades de agente oxidante y reactivos necesarios para el

proceso de desulfuracién oxidativa.

Tabla A.1. Tabla de datos para el calculo de las cantidades necesarios

de agente oxidante y catalizador.

Datos Cantidad Unidad
Crudo 50 mL
SG Crudo 0,9047 -
Densidad del crudo 0,0009047 kg/ml
% Azufre 1,41 g S/kg crudo
PM S 32 g/mol
PM H202 34 g/mol
PM FeSOa4 151,8457 g/mol
PM FeCls 162,2047 g/mol
Concentraciéon H202 30 %
Densidad H202 30% 11 glcc
Densidad H202 50% 50 %
Densidad H202 50% 1,2 glcc
g H202/ mL H202 30% 0,33 g/mL
g H202/ mL H202 50% 0,6 g/mL
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2. Conversion de relacion molar H202/S a relacion masica para valores de
6y09.

H,0; .
S =
» Para relacion H202/S=6
6 mol H,0, 1molS 34gH,0, gH,0,
* * =6,375
1 mol S 32gS 1mol H,0, g$s
» Para relacion H202/S=9
9molH,0, 1molS 34gH,0, g H,0,
* * = 9,563
1 mol S 32gS 1mol H,0, gs

3. Célculo del volumen de solucion de H202 al 30% por cada 50 ml de

crudo desalado.

> Para relacion H202/S=6

g H,0, 1,41gS 8988 g H,0,
* =
gs 1 Kg Crudo desalado ’ kg Crudo desalado

g H,0, . 1 mL H,0, 30% — 27938 mL H,0, 30%
kg Crudo desalado 0,33 g H,0, ' kg crudo desalado
mL H,0, 30% 0,0009047 kg crudo deslado
kg crudo desalado i 1 mL crudo desalado
1,232 mL H,0, 30%
50 mL crudo desalado

6,375

8,988

27,238

* 50 mL crudo desalado =

> Para relacion H202/S=9

gH,0, 1,41gS g H,0,
9,563 * = 13,483
g$s 1 Kg Crudo desalado kg Crudo desalado
H,0 1 mL H,0, 30% mL H,0, 30%
13,483 — 22 22222 — 40,858 22 =D

= 40,
kg Crudo desalado i 0,33 gH,0, kg crudo desalado

mL H,0, 30% 0,0009047 kg crudo deslado
*
kg crudo desalado 1 mL crudo desalado

1,848 mL H,0, 30%
50 mL crudo desalado

40,858

* 50 mL crudo desalado =
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Debido a que el porcentaje de azufre que posee el crudo puede variar en
pequefias unidades, pudiendo llegar a ser mayor que 1,41%, los volimenes
de peroxido de hidrogeno necesarias para llevar a cabo la desulfuracién
oxidativa serd multiplicado por un factor del 10% adicional al necesario. De
esta manera se asegura que la cantidad necesaria siempre sea la adecuada

para obtener la mejor eficiencia del proceso.

> Para relacion H202/S=6
1,232 mL H,0, 30% 1,4 mL H,0, 30%

"~ 50 mL crudo desalado

)

50 mL crudo desalado

> Para relacion H202/S=9
1,848 mL H,0, 30% 2,1 mL H,0, 30%
ES =
50 mL crudo desalado ’ 50 mL crudo desalado

. Calculo de las cantidades de catalizador necesarias para llevar a cabo

la desulfuracion oxidativa.
A continuacion, se presentan en la Tabla A.2 y en la Tabla A.3, los datos
referentes a las cantidades mésicas necesarias de sulfato ferroso y cloruro

férrico por cada gramo de peroxido de hidrégeno al 50% respectivamente.

Tabla A.2. Tabla masa en gramos de FeSO4por cada gramo de H.O- al 50%

Sulfato Ferroso
H20: [g] FeSO. [g]
0 0
220 8,183
440 16,366
880 32,732
3520 130,928
4400 163,66
5280 196,392
7040 261,856
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Tabla A.3. Tabla masa en gramos de FeCl; por cada gramo de H>O, al 50%

Cloruro férrico
H202[g] FeCls [g]
0 0
220 8,74124891
440 17,4824978
880 34,9649957
3520 139,859983
4400 174,824978
5280 209,789974
7040 279,719965

A partir de los datos presentados en la Tabla A.2 y en la Tabla A.3, se
determinaron las relaciones correspondientes entre los gramos de sulfato
ferroso y cloruro férrico por gramo de perdxido de hidrégeno a una

concentracion del 50%.

8,183 g FeS0O, g FeSO,
=0,03719 ——
220 gH,0, 50% g H,0, 50%
8,741 g Fe(l FeCl
g rells = 0,03973 _srebls

. Célculo para determinar los gramos del catalizador sulfato ferroso por
mililitros de peroxido de hidrogeno al 30%.

FeSO H,0, 50% FeSO
BT L 0682227 gpp3 BT

0,03719 :
gH,0,50% ' mL H,0, 50% mL H,0, 50%

g FeSO,
mL H,0, 30%

g FeSO4 ( 1 mL H20250%

0,02231
mL H,0, 50%  \1,67mL H,0, 30%

) =0,01340

. Célculo para determinar los gramos del catalizador sulfato ferroso por

cada 50 mililitros de crudo desalado.

> Para relacion H202/S=6

g FeSO, 1,4 mL H,0, 30% 0,01875 g FeSO,

mL H,0, 30% i 50 mL Crudo desalado 50 mL Crudo desalado
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> Para relacion H202/S=9
g FeSO, 2,1 mL H,0, 30% 0,02812 g FeSO,

0,01340 =
mL H,0, 30% i 50 mL Crudo desalado 50 mL Crudo desalado

7. Célculo para determinar los gramos del catalizador cloruro férrico por

mililitros de peroxido de hidrogeno al 30%.

g FeCl; g H,0, 50% g FeCl;
0,03973 * 0, = 0,02384
g H,0, 50% mL H,0, 50% mL H,0, 50%
g FeCl; ( 1 mL H,0,50% ) g FeCl;
2384 =0,014
0,0238 mL H,0, 50% i 1,67mL H,0, 30% 0,01430 mL H,0, 30%

. Célculo para determinar los gramos del catalizador cloruro férrico por

cada 50 mililitros de crudo desalado.

> Para relacion H202/S=6

g FeCl; 1,4 mL H,0, 30% 0,02003 g FeCl;
* =
mL H,0, 30% 50 mL Crudo desalado 50 mL Crudo desalado

0,01430

> Para relacion H202/S=9

g FeCl, 2,1 mL H,0, 30% 0,03004 g FeCl,

0,01430 =
mL H,0, 30% ’ 50 mL Crudo desalado 50 mL Crudo desalado

En la Tabla A.4 se presentan las cantidades necesarias para llevar a cabo el
proceso de desulfuracion oxidativa tanto del agente oxidante como de los

catalizadores para relaciones molar H202/S de 6y 9.

Tabla A.4. Tabla de datos de las cantidades necesarias de catalizador y

agente oxidante para las relaciones H,O,/S de 6y 9.

Relacion ml H202 30%/ | ml H202 30%/50 | g FeSO4/50 mL | g FeCls/50 mL

molar H2O02/S ml crudo ml crudo*factor crudo Crudo
6 1,23213972 1,4 0,01874651 0,02002541
9 1,84820957 2,1 0,02811976 0,03003811
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A.2. CALCULO DE EQUIPOS

En la Tabla A.5 se presentan los valores a considerar de la solucion del

agente oxidante y de la solucion de catalizador sulfato ferroso junto con el

tiempo de reaccion, necesarios para dimensionar el reactor.

Tabla A.5. Tabla de datos a considerar para el dimensionamiento de los

equipos para llevar a cabo el proceso de desulfuracién oxidativa.

Datos Valores

Solucién H202 30% | 1,4 m3/ 50m3 crudo

Solucién del

catalizador sulfato | 1,4 m3/ 50m?3 crudo

ferroso
Tiempo de )
» 15 minutos
reaccion
1. Calculo del volumen del reactor.
t y — Vreactor
reaccion Q
Vreactor = Q= treaccion
110000bl 1 m3 174881 m?3 de crudo desalado
= * = . ) ’
1 dia 6,29 bl dia
v 17.488,1 m? de crudo desalado 1 dia
= ES
reactor 1 dia 1440 minutos

Veeactor = 182,167 m3

) * 15 minutos

Debido a que el volumen del reactor es de 182 m?3 por cuestiones de disefio

se decide dimensionar el reactor a un volumen de 200 ms.

Vieactor = 200 m?
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Para el dimensionamiento del reactor se considerara una relacion de la altura

igual a 2 veces el diametro del equipo. Ademas, de considerar dos reactores

con un flujo de 100 m?3 cada uno.

h=2=xd
2*xmxd3
VreactorzT
o d3
100 = >
d=3,50m
h=6m

2. Calculo del volumen del equipo de extraccion.

Para el céalculo del equipo extractor se considera el caudal de crudo acorde
al tiempo de residencia del proceso de desulfuracién el cual es de 15 minutos
y adicional un 8% en volumen de agua desmineralizada el cual serd utilizada

como un solvente extractor.

182,167 m?3 de crudo desalado
lote

* (1,08)

VH20 desmineralizada =

— 3
VH20 desmineralizada — 14,5734 m

Vextractor = Verudo + VH20 desmineralizada

Vextractor = 182,167 + 14,5734
Vextractor = 196,7409 m?3

Debido a que el volumen del reactor es de 196,7409 m? por cuestiones de

disefio se decide dimensionar el extractor a un volumen de 200 m3,
— 3
Vextr‘actor =200 m
Debido a que la REE opera con dos equipos desaladores los cuales operaran

de forma similar para los extractores, se considerara para el
dimensionamiento dos equipos extractores con un flujo de 100 m® cada uno.
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Ademas, se considerara una relacion de la altura igual a 2 veces el diametro
del equipo.
h=2xd

2xm*d3
Vextractor = 4

mt*d3
2
d=3,50m

h=6m

100 =

3. Célculo de volumenes de los tanques de almacenamiento de reactivos

para el proceso de desulfuraciéon oxidativa.

Para el célculo de los tanques de abastecimiento se considera el volumen
diario necesario para llevar a cabo el proceso de desulfuracién oxidativa

durante 15 dias de produccion.

17.488,1 m3crudo desalado 1,4 m3 H,0,30% 489,67m3 H,0,30%
1 dia 50 m3 crudo desalado 1 dia

489,67 m3 H,0,30%
1 dia

* 15 dfas = 7344 m3 H,0,30% =~ 7500 m3 H,0,30%

Empleando como catalizador cloruro férrico:

17.488,1 m3crudo desalado 1,4 m3 FeCl, 489,67m3 FeCl,
* =
1 dia 50 m3 crudo desalado 1 dia
489,67 m3 FeCl;

* 15 dias = 7344 m3 FeCl; ~ 7500 m3 FeCl,

1 dia

Empleando como catalizador sulfato ferroso:

17.488,1 m3crudo desalado 1,4 m3 FeSO, 489,67m3 FeSO,
* =
1 dia 50 m3 crudo desalado 1 dia
489,67 m® FeSO,

* 15 dfas = 7344 m® FeSO, =~ 7500 m3 FeSO,

1 dia
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A.3. ESTIMACION DE COSTOS DE PRODUCCION

En la Tabla A.6 se presentan los datos necesarios para el calculo de la
estimacion de los costos de produccion diarios de crudo desulfurado.
Mientras que en la Tabla A.7 se presentan los datos con las cantidades
necesarias y los costos unitarios, de materia prima necesaria para llevar a

cabo el proceso de desulfuracion oxidativa mediante el proceso Fenton.

Tabla A.6. Tabla de datos necesarios para el calculo de la estimacion de
costos de produccion.

Datos Valores
Volumen crudo [barril/dia] 110000
Volumen crudo por lote
[m3/dia] 17488,08
Agua para extraccion [%] 8
m3 H202 30%/ 50 m3 crudo 14
kg FeSO4/ L H202 30% 0,0134
kg FeCla/ L H202 30% 0,0143
kg FeSO4/ 100 L H20 1,3390
kg FeCls/ 100 L H20 1,4304

Tabla A.7. Tabla de datos con las cantidades necesarias y los costos por

unidad, para llevar a cabo el proceso de desulfuracién oxidativa.

Reactivo Unidad Cantidad Precio
Agua desmineralizada
) m3 490
para solucion
$0,18
Agua desmineralizada
. m3 1399,05
para extraccion
Sulfato Ferroso kg 6557 $2,00
Cloruro Férrico kg 7004 $1,00
Perdxido de
) m3 490 $ 0,0007
Hidrogeno al 30%
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