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RESUMEN

se sefiala la importancia de la energfa actualmente para México al
comparar su valor de intensidad energética con el de otros paises.
La conveniencia de hacer un uso mds adecuadco de ella en general y
el peso que tiene en 1og procesos de refinacién del petrélec en
particular.

Se plantea la necesidad de estudiar las plantas actuales para
mejorar el use de la energia en ellas.

Se analizan en forma global el consumo de energia en 2 refinerias
tipicas del wmais: da lo cual &e elige

12 movena
=2 [aFyer

consumidora de energia, para hacer un estudio que lleve a proponer
rearreglos que permitan hacer un uso mis adecuado de la energia en
dicha planta.

Se presenta el estudio realizado a la planta seleccionada, la
planta Atmosférica, constando éste de dos partes; simulacién y
aplicacién de sintesis de procesos, especificamente la tecnologifa
del pinch para el redisefio de redes de intercambio de calor, a la
planta antes mencionada.

La simulacifn fue hecha con el simuladeor comercial CHEMCAD, que es
un simulador modular secuencial escrito en lenguaje fortran. Se
presentan asf mismo los listados de resultados de dicha simulacién.

El redisefio de la red de intercambio de calor e hizo basindose en
el procedimiento y herramientas propuestas por Tjoe!. Presentandose
el procedimiento, las herramientas y los resultados obtenidos en
los diferentes pasos seguidos para la realizacién del mismo.

! Pjoe, T. N., "Retrofit of heat exchanger networks". Ph. D.
Thesis, Univ. of Manchester, Inst. of Sci. and Technel. (1986).



Se obtuvo una red de intercambio de calor propuesta con nmanor
consumo de energia que la red original.

Se recomienda analizar otras plantas existentes, para mejorar el
uso de la energfa en las mismas; ya que fu.:on disefiadas (las de
los 60’s y principios de los 70’s) bajo criterios en los que el
costo de la energia era menor, ademis de que actualmente procesan
cargas diferentes a las conslderadas de disefio originalmente.




X. INTRODUCCION

ANTECEDENTES .

La intensidad energética es la relacién del consume de energila
primaria entre el producto interno brute; esta variable fue
definida para disponer de un indicador auxiliar para evaluar la
eficacia para obtener bienes de capital a partir de energéticos
primarios a nivel de paises.

Al comparar la variacién de la intensidad energética de México con
la de los 27 paises miembros de la Agencia Internacional de
Energia (perioda 1973-1986), clasificados en tres diferentes
grupos de acuerde con sus ingresos, México fue 5.3 veces menos
eficiente gue Estados Unidos, pais mas eficiente del grupo con
mayores ingresos; 1.8 veces menos eficiente gue el pafs mas
ineficiente del mismo grupo (Espafa). Dentro del grupo de los
paises con ingresos medios altos de América Latina, el pais més
eficiente fue Venezuela, una vez y media mas eficiente que México;
finalmente, - de los paises con bajos ingresos, Ecuador fue tres
veces més eficiente que nuestro pais (estudio presentado por la
Secretaria de Energla, Minas e Industria Paraestatal, Comisién
para el AhOrro de tnergia (i96%)). Eun la wisma reforsnziz zsz
destaca que México en el perfodo '1980-1986 tuvo una tasa neqativa'
de crecimiento de la eficiencia energética (la tasa mis alta de
los paises de la muestra que presentaron retroceso).

como respuesta a la obligacien de asegurar el abasto de
‘energéticos para el tuturo, Yy considerando  yue an MExiss oo
requiere de altas cantidades de energia para la obtencién de una
unidad de produccién, con el agravante que la tendencia va en
aumento, Se credé la Comisién para el Ahorre de Energia (CONAE),
contenido dentro del programa de modernizacién energética 1988~
1994, segln decreto publicadec en el Diario oficial de la
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Federacién, el jueves 28 de septiembre de 1989, Este heche
confirma que en el pais, al igual gue en la mayoria de los paises
del  mundo, se impulsarin con mayor énfasis las medidas de
conservacién y uso eficiente de la 'energia. Estas medidas se han
dividido en tres grupos {(Lara C., I. {(1985); Villalobos A., H.
(1986} )¢

a) acciones de aplicacién inmediata o corto plaze

b) acciones de aplicacién a mediano plazo

o) accionas de aplicacién a largo plazo

Las primeras se refieren a aquellas bAsicamente del tipo de ajustes
operacionales, acciones de mantenimiento preventivo y correctivo,
campafias de difusidén y concientizacién de personal, como ejemplo de
este tipo de acc¢icnes se tienen; control de la combustidn (exceso
de aire) en calderas y calentadores a fuego directo, eliminar fugas
de vapor, limpieza de equipo de intercambio de calor, etc.

Las acciones a wmediano plazo son aquellas gque implican
modificaciones a 1los procesos existentes, &stas derivadas de
estudios de ingenieria y de optimizacién; dentro de éstas se pueden
mencionar, adicién ¢ reordenamientc de equipo de intercambio de
calor, precalentamiento del. aire de combustién a los calentadores
a - fuego directo y ecalderas, recuperacién de gases que van a
quemadores de canipo, etc. :

Las acciones a largo plazo corresponden a aguellas medidas
contempladas dentro del marco de la planeacidén y el desarrollo; un
ejemplo de ellas lo constituye la seleccién de nuevos procesos
industriales, los factores que determinan la localizacién de un
nuevo centro inpdustrial e planta de proceso, eie,

Todas y cada una de las acciones antes mencionadas fueron pensadas
con el fin de reducir el consumo de energéticos, objetivo que
redunda en la disminucién de los costos de operacibén, liberando
recurgsos gue se encaminardn a otras actividades propias de la
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empresa. Diferentes compafiias implantaron al principio de la década
de los 80’s un programa para hacer un uso mis eficiente de los
energeticos; una descripcion de los programas de 14 compafiias estan
disponibles en las memorias del curso "Metodologfa para 1la
elaboraciédn de un programa de Conservacién y Ahorro de Energia"
{(1989). Como caso especifico: Petrdleos Mexicanos implanté en
1984, un programa con caracter institucional. Dentro de la primera
fase, se evitd el consumo equivalente a 100 MMPCD de gas natural
[Memoria de Labores de Petréleos Mexicanas (1984)] al aplicar las
siguientes medidas: reducci6én de venteos a quemadores de campo,
eliminacién de fugas dz vapor y limpieza de intercambiadores de
calor. Todas ellas, contempladas dentro de las medidas de accién
inmediata o corto plazo.

Desde su inicio, el programa contemplé gque las acciones basadas en
ajustes operacionales, mantenimiento preventivo y correctivo,
tienen un efecto limitado en 1la reduccién del consumo de
energéticos, ya gue no se consideran modificaciones en 1la
tecnologia, ni en los equipos utilizados en las instalaciones
actuales de la planta en cuestién; por lo cual se considerd un
esguema a mediano plazo, que contempla la modificacién de los
procesos y los equipos, con el fin de reducir el consumoc de
energia por unidad de producto.

A pesar de que se requiare una mayor inversidén inicial para llevar-
a cabo las medidas de mediano plaza, en comparacisdn con las de
accién inmediata, finalmente brindan una mayor reduccién en el
consumo (5 al 10%) que las de corto plazo (3 al 7%). Esta -
afirmacién se basa en los resultados obtenidos en la aplicacién de
programas con caracteristicas similares en otros paises, en 1los
‘que se observaron perfodos de tres afios para recuperar la
inversioén.



OBJETIVO DEL TRABAJO

Las plantas quimicas y petroguimicas se pueden dividir en tres
partes (figura I.1) (Papoulias S.,A. (1982), Colmenares T.,R..
{1988) ]. Dentro ae este esquema se pueden ver mejor el lugar gque
ocupa cada una de ellas:

~ Planta de Procesamiento Quimico

~ Redes de Recuperacién de Calor

- Planta de Servicios

PRODUCTOR
rT-=== il ettt i )
» 13
1 )
' PLANTA QUIMICA comatentra | REDES DE REGUPERAGION :
waias?”| TORRES nE DESTU.AGION [ sams | OF CALOA. 3 :
PRIMAS | | 9EPARADORES commterres (INTERCAMBIADORES .
7] MEZCLADCRES > DE CALOR) :
! | ©THAS unioADES CALIENTES H
1 ]
: SEAVICION DE 1
: 2LECTRICIOAD Z‘:::::" CALENTAMIENTO !
) )
' 1
' PLANTA DE BEAVICIOS !
) coMBuUaTIaLE CALENTADORES :
—_—
' TURBINAS axnviains ae h
! aing . QENERABORES ENERIAMIENTO !
L L ISR
' MOTORES ELECTRICOS 0
| ADOA UNIDADES AUXILIARES H
e
! ' :
a )
T SR 1
FIG. I.1

_ PARTES DE UNA PLANTA DE DROCESD

D]

La Planta Quimica compuesta de diferentes pasos de procesamiento
(principalmente reactores quimicos y equipos de separacién) tiene
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como funcién el convertir la materia prima a producto de acuerdo
a requerimientos de disefio dados.

Las Redes de Recuperacién de Calor estan formadas por una serie de
intercambiadores de calor que como su nombre lo dice, | intercambian
calor entre corrientes de proceso calientes y frias de una planta
quimica y servicios de calentamiento ; enfriamiento de la planta
de servicios.

Los Sistemas de Servicios proporcionan la energia requerida por la
planta quimica (electricidad y fuerza para impulsar unidades de
proceso), garvicios de calentamients para lag redes de recuperacién
de calor {vapor a diferentes niveles de presién) y servicjos de
enfriamiento para la misma (agua de enfriamiento, refrigerantes,
etc). Unidades tipicas encontradas en una planta de servicios son:
diferentes tipos de turbinas, motores eléctricos, generadores
eléctricos y otras unidades auxiliares de la- planta.

Dentro de este esquema, se puede notar la importancia de las redes
de recuperacidn de calor, siendo el estudio de é&stas una pirte
importante en el desarrollo de este trabajo. En el cual, ubicado
dentro de las acciones a mediano plazo, se presenta; una
simulacién de la planta atmosférica, asi como un anilisis de la
misma apoyado en la Sintesis de Procesos para proponer
modificaciones o rearreglos que ayuden a un mejor uso de la
enargia v por anda un ahorrs de 1a mirma.en.dicha nlanta, 1a. . enal
fue elegida en base a un analisis previo (de consume de servicios-
auxiliares de dos refinerfas tipicas).

En el capitulo dos; se presentan aspectos scbre la importancia de
la Sintesis de Procesos y de la Simulacién.

En el capitulo tres; se trata sobre el método del punto de pliegue
{pinch point) y sobre la aplicacién de la tecnologfa del pinch a
una red estructurada.
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En el capitulo cuatro; el andlisis del consume de servicies
auxiliares de dos refinerfas tipicas y el como se eligié una

‘planta para su estudio.

En ‘el capitulo cinco; se presenta el estudio realizado para esa
planta, considerando simulacién y un anilisis realizado por medio
de la Sintesis de Procesos para ella.

En el capitulc seis se presentan las conclusiones y recomendaciones
del trabajo.

En los apéndices se muestran: el listado de los resultados de la
simulacién (Apéndice A); y un ejemplo de la aplicacién de las
ecuaciones para la correcion de intercambiadores (Apéndice B).




IXI. BINTESIS DE PROCEBOS Y SIMULACION

La ingenierfa de procesos es la encargada de la creacién y
cuantificacién o andlisis de esquemas de flujo de proceso que
forman parte de una planta guimica econémica, fdcilmente operable
y segura. Hay tres etapas gue se pueden considerar dentro de la
ingenieria de procesos:

- Desarrollo de procesos

- Disefiec de procesos

- Innovacién de procesos

El desarrollo son actividadss srizntadaes nacia la evaluacién de
procesos nuevas para el departamento de investigacién para compra
externa o para escalar a planta pilcto dichos procesos.

El disefio son actividades orientadas hacia la generacién del
paquete de disefio del proceso, como son: bases de disefio, balances
de materia y energia, diagramas de flujo de proceso, datos de los
disefios de los equipos, etc.

La innovacién encamina sus actividades hacia la mejora de procesos
existentes.

El disefio de procesos involucra 3 etapas basicamente: sintesis,
anélisis y optimizacién. En la figura IX.1 ( Westerberg (1979)) se
muestra desde la concepcién hasta la optimizacidn del proceso; asi
como la relacién que guardan entre si las diferentes atapas.

SINTESIS.- Puede ser definida como la primer actividad del - dimsefio,
donde se seleccionan - las unidades de procesamiento Y su
interconexién para crear una estructura eficiente gque satisfaga

los requerimientos especificados de. 2isafis. Por medio de la

sintesis es posible encontrar algunas estructuras alternativas
capaces de satisfacer los objetivos de disefio, y la seleccién de
la estructura mis eficiente no es siempre evidente. Después de que
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la sintesis ha - determinado 1las - mejores = estructuras de

procesamiento se hace necesario el usar la segunda actividad del
disefio para analizar las estructuras obtenidas.

Dentro del problema general que enfrenta la sintesis de procesos;
obtener estructuras adecuadas para procesamiento industrial, tanto
eficientes como econdmicas, se pueden visualizar subproblemas para
su mejor entendimiento y solucién. En las secciones siguientes de
este capitulo, se presentan clasificacién de problemas en sintesais
de procesos Yy metodologias para la solucién de los mismos.

ANALISIS.~ Es 1la actividad de modelado y evaluacisn del
funcionamiento de 1las estructuras propuestas por el paso de
sintesls. Para una estructura dada el pasc de andlisis as
ejecutado con un adecuado nivel de detalle, suministra en orden
toda la informacién de disefo necesaria., El1 analisis puede ser
dividido en tres actividades: Balance de materia y energia, Tamafio
¥y costo de equipo y Evaluacién del valor del sistema (objetivos
ecommicos u otros). Y es dentro de esta actlividad que se incluye
a la simulacién como una herramienta muy importante para realizar

dicha actividad. Se tratari con mas detalle en otra parte de este
capitulo.

OPTIMIZACION.—~ Es la etapa final del disefio de procesos y esta
: puede ser de 4S5 %ipeo=: de variables y de estructura. La primera,
" ed cuando se cambian el nivel de teuiperatura o presién da operaciin
del proceso; y la segunda, es cuando se cambia un equipa o 1la
interconexién de los mismos.

Por otro lado el disefiar bajo la idea de aprovechar mejor la
enei:qia no era &mpleado antes; por lo gque hay un gran nGmero de
plantas de proceso que estdn operando bajo otros criterios .
(producir sin importar el ahorrar energia), y es por ellas que se
ha empleado la sintesis de procesos, no solo para nuevos disefios,
sino también para el redisefio de los procesos ya existentes, para
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asi{ lograr un mejor uso de los diferentes energéticos. En otra
seccién del presente capitulo; se presentan metodologias para
llevar a cabo este redisefic, asf como las herramientas necesarias
para el mismo.

DIAGRAMA '
GINTESIS
DE FLUJO —"
WLONES
ANALISIS . wriastes pe j 'NICIALES
DECISION
- BALANSE DE
MABA Y ENERGIA
{SIMULACION DE OPTIMIZAGION DE ]
PROCESO0S)
VARIABLES | EBTRUCTURA
- DIMENSIONAMIENTO ’l‘
DE EQUIPO
-~ EMLUAZION
ECONOMICA

~—~—_ [GIAGRAMA OF

TLUSS FiNAL

’~»7 FIG. IXI.) "ETAPAS EN EL DISENO DE PROCESQS
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IX.1 BINTESIS DE PROCES0S

Los problemas en sintesis pueden ser clasificados de acuerdo a su
naturaleza dentro de 7 idreas (Papoulias S., A., (1982), Wilcox R.,
J., - (1985) }: Redes de recuperacién de calor, Sistemas de servicios
(calor y potencia), Sistemas de separacién, Rutas de reaccién,
Redes de reactores, Sistemas de contrecl y Procesos quimicos.

Estas 4reas ubicadas dentro del contexto de una planta quimica se
veria como es mostrade en la figura II.1.1; en la cual, el circulo

mé=s grands roprisonta a

la planta gquimica, a la
e
cual le entran materias [
raema v rersecis l III
primas Y salen ‘\
productos; ésta absorbe

calor a alta temperatura
y regresa calor de baja
temperatura; y
opcionalmente, puede
ingresar  trabajo de
flecha o electricidad

para el proceso. II
Jerarquicamente asi I -m---nl
presentadas las 4reas
(subproblemas) da 1A

il

FIG. Ir.1.1 JERARQUIZACION DE LOos

. SUBPROBLEMAS EN SINTESIS DE PROCESOS
sintesis de procesos, es

posible entenderles mejor y solucionarlos. A continuacisdn se
explica cada uno de estos subproblemas:

a) Sintesis de redes de recuperacién de calor.- Dados los flujos,
capacidad calorifica, temperatura de entrada y a¢ calida. pard. un
conjunto de corrientes de proceso; el objetivo es seleccionar una
red de intercambiadores de calor gque integre eficientemente toda
la energia disponible (calentamiento y enfriamiento); para que de
como resultado la red de intercambioc con mids bajo costo.
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b) Sintesis de sistemas de servicios.~ El objetivo es determinar la
estructura ©&ptima y condiciones de operacién de sistemas de
servicico que proveen: electricidad, fuerza, vapor a diferentes
niveles de presién, agua de enfriamiento y otros servicios que
requiere un complejo guimico.

c) Sintesis de secuencias de separacién.— Los sistemas de
separacién son muy importantes y frecuentemente una parte costosa
dentro de las plantas guimicas. Hay varias técnicas de separacién:
Destilacifn, Ewtraccifn, Cristaliicaclon, etc,, siendo la nés
{recuentemente usada la de Destilacién. Por lo que este problema
trata con la seleccién de una secuencia de separacién a un minimo
costo para  separar una mezcla de multicomponentes dada, a
componentes puros de acuerdo a especificaciones.

d) Sintesis de rutas de reaccidn gquimica.~ Este problema de
sintesis prueba hasta descubrir la secuencia 6ptima de reacciones
gquimicas que convierten las materias primas a los productos
deseados. Este es un problema importante cuando no hay rutas de
reaccién conocidas para obtener ese producto deseado; o bien cuando
se buscan mejores rutas para llegar a ese producto.

e) Sintesis de redes de reactores.- Se trata de determinar cual es
la mejor configuracién de laoe voscicros en el proceso. Es decir,
que teniendo los dos reactores estdndar: reactor de flujo pistén y .
‘el ractor continuo tipo tangue, es posible hacer diferentes
configuraciones en la red, ya que las corrientes pueden ser
recicladas, pasar primero por uno y luego por el otro (serie), tal
vez trabajarlos en paralelo, etc.

£} sintesis de sistemas de control.- La sintesis Sptima de sistemas
de control para plantas de proceso &5 el midsg reciente de los
problemas de sintesis que se ha investigado. El ebjetivo de este
problema es el determinar la estructura Sptima de el esqguema de
control para un sistema de procesamiento. Es decir; seleccionar las
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variables que deben ser medidas y manipuladas, asi como el sistema
de coneccién gque se emplearid para la medicién y manejo de dichas
variables.

g) Sintesis de procesos quimicos.- Este es el mds general de los
problemas de sintesis. El objetivo es el sintetizar la estructura
de un proceso quimico en una planta que convierta, a unas materias
primas dadas en los preoductos dc acucrds a especificaciones de
disefio, Por lo que en este problema se trata de selecciocnar los
reactaores, separadores, sistemas se servicios (calor y fuerza) y
las interconeccciones antra &1168; tode on uns forma indtogmads,

METODOLOGIAS EN SINTESIS DE PROCEBOS

Hay varias alternativas para resolver un problema en sintesis de
procesos, a continuacién se presentan los principales principios
de cada una de las metodologias, asi como ventajas y desventajas
de las mismas (Papoulias S., A., (1982), Duran M,, A., P.,
(1984) 1:

a) Métodos Heuristicos.- Estos son m&todos de sentido comGn para
la generacién y evaluacién de alternativas. El principal mérito de
los heuristicos son su entendimiento, que son muy féciles de
aplicar y que permiten encontrar muy rapidamente la configuraecién
del proceso, sin embarge tiene algunos defectos, y entre ellos el
hecho de que en sistemas complejos al usar estos métodos puede
llevar a gue se contradigan unas con otras. Ademds, los
 heuristicos se comportan impredeciblemente (buen funcionamientc an
algunos casos y malo en otros) y comGnmente su aplicacién es
restringida a sistemas muy simplificados o de tamafio peguefio.

b) Métodos Evolutivos.-~ En los métodos evolutivos uno evoluciona
desde una estructura factible inicial hasta un mejor disefic usando
reglas evolutivas. Las reglas evolutivas pusden ser heuristicas
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por naturaleza o incluir alqgun tipo de optimizacién., La estructura

inicial de la cual uno parte para mejorar el disefio regularmente es

obtenida por medio de métodos heuristicos. La principal limitacién

de este método es que el digedo final sliompre depende de la
estructura inicial.

c) Objetivos Termodindmicos.- Este mbétodo esta basado en los
andlisis termodindmicos para la prediccién de varfaciones en
consumoes de energia para un procesa, lo cual entonces constituyce
el objetivc a ser logrado. Si la enhergia es de hecho un costo
dominante en el proceso, y el predecir variacionos de consumo de
energia es diffcil, este mé&todo pueile gular a confiquracién da
procesos =ceondmicss. Sin embargo, ia mayor desventaja aen este
método es que no hay un procedimiento sistem&tico disponible para
determinar alternativas que satisfagan los objetives fijados, y
las consideraciones sobre costos de capital no puaden sar muy
aproximadas.

d) Métodes Algoritmicos.- Este método reguiere que el problema de
sintesis de procesos sea formulado <come un programa de
programacién matemdtica. El m6dulo fundamental de optimizacién es
basado en una representacién gue fija wuna serie finita de
alternativas entre las cuales la solucién 6ptima pueda ser
encontrada. Las ventajas de este método son que los cambios e
interacciones que tienen lugar cuando se sintetiza el sistema de
procesamiento total gue consiste de varios componentes principales
pueden ser capturadng dontsc Jde un inrorme explicito en una comin
y sistemdtica estructura, Ademds, el funcionamientoe del sistema
puede ser modelado al nivel de detalle deseado, y finalmente, este
método optimiza simult&neamente parametros y estructura. Sin
embargo, hay desventajas en el método de optimizacién. Una es que
la optimalidad de la solucién solo puede ser garantizada con
respecto a las alternativas gque han sido consideradas en la
representacién del problema. Otra desventaja es que no hay un
procedimiento sistematico general para determinar esas
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alternativas. Finalmente, la optimizacién .puede ser dificil o
practicamente imposible de lograr para un modelo de extrema
complejidad.

Habiendo descrito en forma general las metodeclogias, asi como sus
ventajas y desventajas, a continuacién se detallard sobre la
metodologia de objetivos termodinadmicos, la cual se ha empleado
principalmente para resclver el problema de sintesis de redes de
recuperacién de calor (HENS); y es lo gue en el presente trabajo se
estudiars por medio de sintesis de procesos.

Dentro de la metodologia de objetivos termodindmicos, el primer
objetivo usado para el disefio de redes de intercambio de calor fue
el de minimo requerimiento de servicios. Los métodos de soluci&n
usando este objetivo generan redes que minimizan el uso de
servicios externos (combustible, vapor, agua de enfriamiento).

Los mé&todos basados en el andlisis termodinamico, usando el
objetivo de minimo requerimiento de servicios, han suministrado
importantes y fundamentales conceptos gque sirven para mejorar la
comprensién del problema de integracién de calor. Métodos ¥y
conceptos han sido propuestos para ello; la tabla de factibilidad
de Hohmann fue el primer camino riguroso para establecer el minimo
requerimiento de servicios; el minimo nGmero de intercambiadores en
una red (N-1) fue propuesto también por Hohmann. Ademis otra parte
muy importante de su trabajo fue el demostrar el espacio de
solucién factible de una red en un diagrama Area contra Energia
(Hohmann (1971)); luego ya en forma metodolégica aparece el mé&todo
del intervalo de temperatura para calcular mInimo requerimientoc de
saervicios (Linnhoff B., y J., R., Flower, (1978)), el uso de curvas
compuestas para el andlisis de recuperacién de energfa (Huang F.,
Y R., V., Elshout (1976), Umeda (1978)), el establecimiento de la
influencia de el minimo acercamiento de temperatura - para
intercambiadores de calor (Umeda (1978), Linnhoff B., y D., R.,
Mason (1979)), el diagrama de cascada de calor y la red de
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corrientes vienen a dar importancia a HENS, la cascada de calor
ilustra la idea basica del algoritmo de la tabla problema (PTA) y
la red de corrientes es una forma clara de representar las
corrientes calientes y frias, el proceso y punto de pinch, y lo més
importante la red de intercambio de calor (Linnhoff (1979))); la
guia de integracién de procesos para el uso eficiente de la energia
(Linnhoff B., (1982)) resume otros trabajos y conceptos con
ejemplos de estudios realizados en la industria asi como 1la
introduccién y explicacién de la gran zurva compuesta  (GGC). ¥
posteriormente el algoritmo del método de Pinch para disefio
(Linnhoff B., y E., Hindmarsh, (1983)).

El hecho de considerar un objetivo particular para la sintesis de
redes de intercambio de calor da un disefio subSptimo. El1 uso del
objetivo de minimo requerimientos de servicios genera redes en las
cuales el costo de energia es bajo pero la inversién de capital
alta. Por otro lado, el objetivo de minimizar el ntmero de equipos,
genera redes con alto costo dec energia y bajos costos de capital.
El objetivo de &rea minima frecuentemente da un gran nGmero de
equipos y divisién de corrientes. Por 1o tanto, la alternativa
adecuada es usar costos anualizados como objetivo de disefio. Para
obtener los costos anualizados, todos los objetivos son
considerados. El método de solucién comprende un ciclo exterior en

el cual la ATmin es ajustada mientras en el oisles dntornc un
procedimiento evolutivo, basado en 1los objetivos de energia,
equipos y &rea, es usado para sintetizar la red de intercambio de

calor éptima para el valor actual de ATmin ; es decir, se grafica

la inversién para el equipo necesario ha adicionar contra el valor

ahorrado de la energfa anualizado, esto para cada ATmin . Y en

base a ello se calcula el tiempo de retorno de la inversién.
Anteriormente no se disefiaba bajo la filosoffa antes mencionada
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(aprovechar mejor la energlfa); por lo que, hay procedimientos para
analizar y redisefiar las redes de intercambiadores de plantas que
ya estin operando para asi lograr en é&stas un usc mis adecuado de
los energéticos, el redisefio de procesos puede llevarse a cabo de
tres maneras (Tjoe T., N., vy Linnhoff B. (1986)):

a) Inspeccién.~ Se examina la planta y se selecciona un proyecto
intuitivamente. E1 resultado nunca es totalmente cierto; y siempre
gueda la duda sobre si puede haber una mejor solucién al problema.

b) Bsguada por Computadocra.- Este método requiere que se tengan
programas de computadora sobre sintesis de procesos, consume mucho
tiempo de computadora y es muy caro. Y lo mis importante, éste no
provee una idea del problema y no genera necesariamente una buena
solucién.

c) Tecnologia de Pinch.- Aplica los principios del pinch e
incorpora ideas durante el disefic del proceso. Aunque si bien,
este método ha sido industrialmente con algtn exito, ello es,
estrictamente hablando, una improvisacién de la metodologia
dirigida a diseflo local. Usar la experiencia es importante para
llegar a un buen resultado. A continuacién se presenta Jla
metodologia y herramientas de redisefio aplicables por medio de la
tecnologia del pinch.

:Debido a que el objetivo Qe esta trabajo estd enfocado hacia la
aplicacién de la tecnologfa del pinch a una planta en operacién, la
descripcién de la tecnologfa del pinch se hace en un capitulo
posterior.

1I.2 SIMULACION DE PROCESOS

La historia de l1la simulacién se remota a los afios 50/s donde las
computadoras ripidas y el lenguaje fortran ya son disponibles; en
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los 60’s aparecen varios simuladores y son probades en diversas
plantas, siendo especificos para cada planta; a partir de los 70’s
muchos disefadores de procesos (pero no todos) aceptaren gue los
programas eran Gtiles y a un costo adecuado.

Todavia en esa década compafifas constructoras de plantas quimicas
solicitan gque los procesos sean simulados. Ya en los B80’s se
incremento su aplicacién y aparecieron varios simuladores cada vez
més versdtiles y m&s ripidos, gracias al avance en la fabricacién
de computadoras de mayor veleocidad; y al desarrolleo de difercntos
modelos y métodos para el mejor entendimiento y representacién de
los diferentes fendémenocs gue ocurrenh en un proceso. A continuacién
se explica un poco sobre que es un simulador y sus componentes.

un simulador, puede ser

N

definido (Evans L., B., |PROBLEMA RESULTADOS
(1981)): como un sistema de

programas de computadora gue INTERFAGE -
acepta informacién de entrada DE USUARIO
acerca de procesos guimicos

a un nivel de detalle de SOFTWARE
diagrama de flujo y realiza

andlisis gue son Gtiles en ALGORITMOS
desarrollo, disefio Yy

operacién de procesos. Hay

cuatro - elementos que MODRELOS

conforman un sistema de

simulacién y son: modelos, FIG. II.2.1

algoritmos, software y la interfase con el usuario, en la figura
IT.2.1 se muestra con una estructura de bloques como esta
construido al sistema. A continuacién se explicara cada una da las
partes que conforman dicho sistema: ’
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MODELOS.

Son relaciones matemdticas derivadas de leyes de conservacién,
relacién de ecuaciones, relaciones de propiedades fisicas, etc.,
toman la forma de ecuaciones algebraicas y diferenciales para
describir un proceso, conformando blocks de operaciones unitarias;
la estructura de un modelo es mostrada en la figura II.2.2.

Las variables de entrada —RANETAOS
son las variables de las on uémr_i

corrientes de entrada y
nNORILO
los pardmetros de los KNTRAGA DB o BALIDA OF
WARIARLES OX WMANIABLES DE
modelos (135 variables ki SORAER NG UNITARIA LAS CORRIENTER
requeridas para
especificar el WARIABLEY

AESULTANTES
(TAMARO Y FUHCIONAMIENYC)

funcionamientc de wuna
operacién unitaria). Las
variables de salida, son
los resultados del
funcionamiento y tamafio
(como requerimientos de fuerza para una bomba o el calor para un

calentador).  Las variables ‘de retencién o internas (como 1la

FIG. II.2.2

temperatura de etapas internas, composicién y valores de K en una
columna de destilacién). Estas variables internas, son valores
intermedios de una simulacién.

ALGORITMOS.

Es el segundo blogue del sistema de computacién, vy sirve para gque
opere sobre los modelos y produzca los resultados requeridos; Ya
que el primer problema matemdtico a ser solucionado en . la
simulacién de procesos en estado estable es el resolver grandes
sistemas de ecuaciones algebraicas no lineales. Hay 3 métodos
generales que han sido propuestes para solucionar estas ecuaciones:
el método modular secuencial, el mé&todo orientado a ecuaciones y un
método llamado modular simultaneo. '
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Modular secuencial

En este método una subrutina {programa de computadora) es
desarrollada para cada tipo de block para calcular las variables de
las corrientes de salida como funcién de las variables de las
corrientes de entrada y de pardmetros del block (que representa un
equipo). Es en base a los resultados de ese block que resuelve el
siguiente y asi sucesivamente, hasta resolver el problema completo
(hasta que converja). En 1la actualidad, 1ia mayoria de 1los
simuladores comerciales son de este tipo (MICROCHESS, CHEMCAD,
HYSIM, SIMPROC, DESIGN II, etc.).

Qrientade a acuacianas
En éste la idea bdsica es juntar todas las ecuaciones que describen

el proceso y solucionarlas como un gran sistema de ecuaciones
algebraicas no lineales. Una gran ventaja es gque el problema puede
ser planteado como un problema de optimizacién; su mayor limitacién
estriba en la carencia de algoritmos de programacién no lineal que
pueden efectivamente enfrentarse ~con un gran nGmeroc de
restricciones de igualdad. Escte tipo de algoritmos han sido usados
en modelos de operaciones unitarias de manera individual, pero no
se han construido simuladores comerciales.

du s t o

A través de métodos de soluclén de ecuaciones ofrece la promesa de
una ripida convergencia y una formulaciédn natural para disefar los
problemas como problemas de optimizacifn, ¥ o5 llawadu asi porque
emplea los modclos modulares tradicionales pero ademds soluciona
simultaneamente las variables de todas las corrientes. Pero entre
sus desventajas se tienen; primero, necesita unos buenos valores
iniciales; segundo, cuando hay un arror y los cidlculos no convergen
es muy diffcil de usar para diagnosticar el problema.

SOFTWARE
Incluye todo lo necesario para implementar los algoritmos en una
computadora y un sistema de operacién particular. constando de
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programa y arquitectura del sistema, estructura de datos, interfase
entre archivo-sistena, lenguaje de programacién, cédigo de
computacién y sistema de documentacién. Y para considerarlo un buen
software requiere ser: fdcil de entender, f&cil de mantener y
modificar y tan transportable como sea posible.

INTERFASE CON EL USUARIO

El uso de interfases es la ventana por la cual el usuario ve el
sistema. Esto incluye el lenguaje de entrada u otro medio a través
del cual el usuario describa su o sus problemas al sistema; incluye
también el reporte donde el sistema presenta los resultados.
Algunos de los requerimientos de la interfase de usuario pueden
caer también dentro de las caracteristicas del software: poderosa,
ficil de usar, flexible y facil de aprender.

Habiendo explicado hasta ahora diferentes aspectos de sintesis de
procesos Y simulacién, se procederd a presentar el trabajo
realizado; desde el andlisis de consumo de servicios auxiliares en
dos refinerias tipicas, hasta llegar a las propuestas para mejorar
el uso de la energia en una planta en particular.
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IXI. TECNOLOGIA DRL PINCH

IIXI.1 METODO DE PUNTO DE PLIEGUE (PINCH POINT)

Este método fue desarrollado por Linnhoff y Hindmarsh en 1983, como
ya se mencioné en el capitulo anterior; y plantea la divisién del
problema en dos subproblemas, arriba y abajo del pinch; dando
aderm&s requisitos que deben cumplir las corrientes que se quieran
hacer intercambiar (calientes con frias).

Se presenta ¢l método junto con un ejemplo para su  mejor
entendimiento.

Se parte de un conjuntec de corrientes calientes a enfriar y un
conjunto de corrientes frias a calentar, de las cuales se conoce
su temperatura de suministro o de entrada y su temperatura de
salida o meta (objetivo); y ademds se cuenta con una fuente de
servicios tanto de calentamiento como de enfriamiento.

En este caso 2 corrientes calientes (1 y 2) y 2 corrientes frias (3

Y 4 ) .
corr. WCp (BTU/HR F) T (F) T (F)
1 1000 250 120
z 4060 pAvIv] iGC
3 3000 90 150
4 6000 130 190
C [») B! ES C N’

Con la informacicn presente en ia tabla se hace el  encadenamiento
de las temperaturas de las corrientes, por un lado las frias y por
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otro las calientes. Teniendo en cuenta el minimo acercamiento de

temperatura ATmin .

Para este ejemplo se tomé un ATmin =10 F

SUBRED CALIENTE.
Hacer encadenamiento de corrientes calientes (se ponen las
temperaturas de las corrientes calientes de la mayor a la menor})
250 200 120 100

y se ponen las temperaturas de las corrientes frias, .pero
sumandoles el Dtmin (10 F)

200 160 140 100
luego se encadenan juntas (se ponen de la mayor a menor)

250 200 200 160 140 120 100 100
los limites de las temperaturas deben ser los de las corrientes
calientes, (250 max. y 100 min.) en caso de que una corr, fria sea
mayor que el limite superior o que el 1limite inferior, se elimina
y se repite el valor de la temperatura de la corr. caliente max,

. ° min. segGn el caso, Luego se hace la subred tomande cada

intervalo del encadenamiento antes generado.

INTERVALO TEMPERATURAS F
1 250 200
2 200 200
3 200 160
4 160 140
s 140 120
6 120 100
7 100 100

luego se genera la subred fria.
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SUBRED FRIA.

Colocar en orden descendente las temperaturas de las corr. frias.
190 150 130 90

Ahora poner las temperaturas de las corrientes calientes en el
mismo orden pero restandoles el Dtmin (10 F)
240 190 110 90

Ahora se encadenan de la mayor a la menor, pero tenisndo en cuenta
de que la temperatura mayor da asta suhred (frfa) debe ser 1=
mayor temperatura fria (190) y en caso de que alguna temp. de las
corr. calientes la supere se elimina y se repite el valor max. de
la temp. fria (190).

190° 190 190 150 130 110 90 90
luego se genera la subred con el encadenamiento anterior.

INTERVALO TEMPERATURAS F
1 190 190
2 190 190
3 190 150
4 150 130
5 | 130 110
6 110 90 .
7 90 30

"Poéteriormente se comparan los intervalos de las éﬁbfedesby én
caso de que en el mismo intervalo ambas subredes tengan un
gradiente de cero, se aliminan (como en el caso de los intervalos
2 y 7) Y nos quedan las subredes como sigue:
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INTERVALO SUBRED CALIENTE 3SUBRED FRIA
1 250 200 190 190
2 200 160 190 150
3 160 140 150 130
4 140 120 130 110
5 120 100 110 90

‘OBTENCION DEI, MINIMO DE_RECQUERTMIENTOS DF SFRUTOIO

El siguiente paso consiste en dibujar 1la red considerando los
intervalos obtenidos antes; y en ellos se traza también cada una
de las corrientes, quedando como sigue:

@™ CORR. caLIENTES CORR. FRIAS Qal® aa
BTU/HR Wwcp Wep BYU/HR
1000 4000 AG0O  &0QC
280 -’— 190
€0000 o s0000
200 - 100
200000 240000  -40000
180 -1- 180
100000 1so000  ~80000
140-1- 130
100000 acoao 40000
. . 1204~ 170 .
20000 l soo00 20000
. 100+ 20
(31} 2) 8) (&)
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Se calcula el calor de cada intervalo en la seccién de corrientes

calientes y frias Qi = W cp AT y Qi =W cp AT Yy el AR

de cada intervalo: AQL = [ QiH-QiY )

luego se coloca en forma de cascada el AQ de cada intervalo,

ordenandose de la parte caliente a la fria, en la figura siguiente
se muestra esto. A continuacién se suma cero al inicio del primer
intervalo de la cascada y se va obteniendo la suma algebraica de
cada intérvalo, colocados al lado derecho de la cascada. Se observa
el mayor nGmero negativo en la cascada, se ve que es -70000, luego
entonces, se toma ese valor pero con signo contrario (ahora
positive) y se coloca al inicio de la cascada (que esta del lado
derecho) y se vuelve ha hacer la suma algebraica.

SUBRED CALIENTE SUBRED FRIA
260 - 190 c
200 .| 4 190 &0 ovo
180 -+ 180 410 000
140 -+ ' 4 130 -70 GO0
'
120 4- -+ 112 -39 oo0
20 000
100 4~ 4+ %0  -10 000
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Con esto se observa en la cascada
siguiente (colocada al lado derecho
de la ‘cascada original), figura
siguiente, que el punto de Pinch
(donde da la suma igual con cero),
temperaturas 140 y
Y el minimo requerimiento de
auxiliares es obtenido

esta entre las
130.
servicios
de la cascada:

SUSRED CALIENTR

auaRED PAIA
[T ez YO o2
190 139 00

M 4 oce

|

w0 80 008

MiN. NEQ. DE SECAY, OX GAL, o TG 000 SYL/HR
HIR RSO, DF SIRY. Db EN5, « =n nne mrises

GENERACION _DE LA GRAN CURVA COMPUESTA.

para generar la Gran Curva Compuesta se basa en el diagrama

cascada obtenido, al

de

encontrar el punto de e
Pinch y el minimo - - soo0a o] = 2e0 o0 snv. e cat

18—t W 208 —
requerimiento de T ey
servicios auxiliares. 100 -180 seooes 199~
Con los datos de T vs [2esw0c]
H se grafican | " T™ SRS ey
obteniendo 1la gran .

'll-‘—‘lﬂ 198 -
curva compuesta. —— g
‘ , [T S e o
La Gran Curva Wit nea. DE RRAY. BE ENF.
Compuesta sirve para e sores 20 <0 w8 s0 10 10
saber donde integrar " faronsh wTume
partes de proceso a HOTR (=), sume o0 realin he 38 sas4 Promedis ¥ 0o Wma 19O

la red de intercambio
de calor. :
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GENERACION DE LAS CURVAS COMPUESTAS.
{biagrama Temperatura-Entalpia)
El generar las curvas compuestas se hace obteniendo el calor (Q)
de cada intervalo de tomperaturas. QL y QL y sa grafican contra la
temperatura, como es mostrado en la figura siguiente.

o
o
1
o
[R— =1
“\ 2
[ o
o o =
a% L e v
;8 g o g
9358 = 2
x> T 3
"Eo (3]
2T~ =~
- W
3 g oD
a - O -
*m
=
= o
- 2
x -85 B8
x M =
is s 3
[~ o
i TR
4 - O =
1 o
82 | g }
st o L
gsg ' @
SE
: £Se |-
3
T T T ) T o
o o & o o a o
[~ w0 Q 0 o [}
« N o - -
FAEQO -~ ww Wu
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Hasta aquif, se ha llegado a obtener el punto de Pinch, la minima
cantidad de requerimientos de servicios para alguna AT gue se
quiera, El métcdo ahora consiste en resolver el problema en dos

partes (dos subproblemas), uno arriba del Pinch y el otro debajo
del mismo. El criterio que se debe cumplir en cada caso es:

(WCP)cen <= (WCP)ec

(WCP) ey >= (WCP)ec
RED = NCH + NCC + No. DE

SERVICIOS - 1.

ARRIBA DEL PINCH: NCH<=NeC
ABAJO DEL PINCH: NCH>=NCC
¥ EL MIN. NUMERD

Bww

NCH=NUmero de corrientes calientes
NCC=NGmerc de corrientes frias

Considerando el ejemplo:
No. de Unidades arriba del Pinch = 2 + 2 +1 -1 = 4
No. de Unidades abajo del Pinch =2 41 +1 -1 = 3

TOTAL 7
No. de Unidades Minimo en la Red =2 + 2 +2 -1 = §

Como el total del Nm. de Unidades ariila y abajo del pinch es 7 y
el minimo nGmerco de unidades de la red debe ser 5 significa  que
hay dos ciclos.

Por cada Unidad gue hay de mids en la red con respecto al nGmero
minimo de unidades, hay un ciclo. Posteriormente se explicaran
éstos.

"El esquema  simplificado del que se partiri para poner los
intercambiadores y armar la red que cumpla con el mninimo
requerimiento de servicios, es mostrado en la figura siguiente:
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ree
- "
e
Anniaa
we | 1o I (L
»mos
v )
e e
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Ahora se resuelve la red arriba del Pinch.
Se checa si cumple los requisitos:

NCH = 2 NCC = 2
TABLA DE WCp COMBINACIONES FACTIBLES
WCp,y <= WCp ¢ 1-3
1000 1000 1-4
ao000 6000 2 -4

Como si cumplen los regquisitos se ven las combinaciones
factibles entre corrientes y se procede al intercambio de calor
entre ellas. Primero la corr. 1 con 1la 3 y nos da el
intercambiador 1 con 60 000 btu/hr intercambiados, 1luego el
Intercambiador 2, entre las corrientes 2 y 4 para agdtar totalmente -
la energfa de la corr. 2 Y posteriormente al
intercambiador 3 entre las corr. 1 y 4 agotando totalmente la 1
Y la energia faltante de suministrar a la corr. 4 se hace con un
calentador. La energia transferida por cada uno de los
intercambiadores se pone en el circulo inferior, el nmeroc del

intercambiador se pone en el superior; cuando se” pone un~—-

calentador en la red se denota con "H" y si es un condensador sa
pone una "C" y la energia transferida en &éstos se pone debajo
del circulo que los representa.



Se checan los' intercambiadores 1, 2 y
continuacién se presenta el esguema de

3 termodinimicamente.
la red arriba del Pinch,

[

)

ml"'

asi como la verificacién termodindmica de los intercambiadores.

. 280

170 =

INTRRCAMBIADOR 1
200

140

100

INTERCAMBIADON 2

Lo

00
' 200

170

e —

o

140

INTERCAMEIADOR 3

Txewey '7EE

30
A
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Luego se resuelve ABAJO DEL PINCH:
Se checa si cumple con los requisitos:

NCH = 2 NCC = 1
TABLA DE WCp COMBINACION FACTIBLE
WCpc . <= WCpy
1000 3000 3 -2
4000
Aqui se obtuvo un intercampiador enire 15 corrisntcs 2y 2 con

una carga de intercambioc de 120 000 Btu/Jdr. La energia extra que
llevan las corrientes 1 y 2 se tendra que eliminar con enfriadores
(C). En los siguientes esquemas se presenta como queda la
estructura de la red debajo del Pinch; asi como la verificacién
termodinimica del intercambiador 1 que esta debajo del Pinch.

Con lo anterior se obtuvo la red que cumple con los requisitos de
temperaturas de salida requeridas y la wminima cantidad de
servicios de enfriamiento y calentamiento perc con un ntmero de

...__G___“'..
T I~

ey | L=

unidades mayor que el minimo. Para obtener el minimo No. de

unidades se hace uso de las rutas y ciclos; se identifica en la red
los diferentes ciclos y rutas existentes para que al romper los
primeros se disminuya el nGmero de equipos, con las rutas se hace
una  mejor distribucién de 1las cargas de calor de los
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intercambiadores y 1los equipos que trabajan con servicios
(calentadores y enfriadores), con estas dos herramientas se pueden
eliminar los. intercanbiadores sobrantes y llegar al minimo No. de
equipos requerido en esa red.

ciclo.- Conjunto de equipos (intercambiadores) gue, al trazar una
linea imaginaria uniéndolos, inicia y termina en la misma unidad.
Rutas.~ Conjunto de equipcs (enfriadores y calentadores) que, al
trazar una linea imaginaria uniéndolos, inicia en un servicio y
termina en el otro (va de un calentador a un enfriador, o
viceversa).

En el esquema siguiente se

ciclos existentes urnie es
redundante Yy se debe romper (hay
dos que pasan por los enfriadores
wen ),

- - - -
muestran las rutas (con linea | l
"

gruesa} y los ciclos (con lineas o EEEE R AR T,
punteadas y negra delgada) que E- -C:
hay en la red que se esta N G‘j T LR e
analizando en este ejempla. Hay ' O) i CP R &
3 ciclos y 2 rutas. De los 3 —" E E i} L

'

.

:

'

\

o

~ROMPIMIENTO DE CICLOS.

La primer regla para llevarlo a cabo es;
elininar el intercambiador con 1la
minima carga (en este caso el enfriador
con carga de 20 000 Btu/Hr); esto se
hace restandole el valor de la carga (-
Qe) a ese equipo y sumandoselo (+Qe) a
el equipo siguiente en el ciclo;
posteriormente se resta al que esta a
continuacién y asi sucesivamente hasta
cerrar el cicleo; esto se puede ver en el esquema siguiente.
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Habiendo eliminado ese equipo de

minima ecarga (20. 000 Btu/Hr),
el esqguema de la red de
intercambiadores completa gqueda
como la figura que sigue:

Posteriormente, se «checa que 1los intercambiadores

termodindmicamente, primero-arriba del Pinch:

e e

&
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Al realizar esto se encuentra que uno de los intercambiadores no
es factible por no cumplir termodinimicamente (el intercambiador
1 arriba del pinch); por lo que para restablecer este equipo, se
procede a hacer uso de la ruta (esta marcada con linea punteada en
el esquema anterior); lo gue se hace es sumarle una carga de
energfa al intercambiador con problemas, igual que si se hiciera
para eliminar un equipo, con lo cual se redistribuye la carga de
intercambio de calor de los diferentes equipos. El cuanto se le
debe sumar se obtiene de la siguiente manera.

(WCp AT )cal, = (WCp AT )frio

(120 000 ~ Qe) = (3000) * (110-90)
despejando se obtiene:
Qe = 60 000
Es lo que se le debe agregar al enfriador (C), para
restablecer el equipo con problemas.
pespués de lo anterior el esquema de la red queda:

Se vuelven a. checar lo intercambiadores, para ver si el
intercambiador que tenia problemas ha sido restablecido.
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Primero arriba del Pinch:

=
s

..{éz :B;

Y luego abajo del Pinch:

En el esquema de la red se puede observar que gueda un ciclo como
se puede ver en la figura anterior de la red de intercambiadores
(marcado con linea punteada). Este ciclo se debe romper de la
manera anterjiormente expuesta. Con lo que nos da un estructura de
la red que cumple con el minimo ntmerc de intercambiadores (5). El
esquema de 1a red rasultanta es presentado a continuacién:

r

{
—
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Como ya se mencioné también, se checan los intercambiadores

termodindmicamente.
s m_ : B
e aasmm—

Como si cumplen, se tiene que esta Gltima estructura, que
representa la red de intercambio de calor, gue cumple con el minimo
nmero de eguipos para las caracteristicas de este problema. Ahora
bien, se tiene dus estructuras que cumpleén para este problema,
pero uno (el primero), tiene un ntmero de equipos mayor (7) pero
con un minimo consumo de servicios auxiliares; y el sequndo tiene
el nminimo nlmeroc de unidades, pero con un mayor consumo  de
servicios auxiliares.

REQUERIMIENTO DE SERVICIOS
NUMERO DE UNIDADES feTuR;
‘ CALENTAMIENTO ENFRIAMIENTO

7 70 000 60 000

5 130 000 120 000

Para elegir la mejor red se dehe dc hacér un analisis de costos'y
obtener la red m&s adecuada ya sea por tiempo de retorno de la
inversién, habiendo considerado costos de inversién y de los
diferentes servicios necesarios para la operacién de dicha red, o
elegir aguella en la cual la suma:dé los costos sea la menor.
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IXX.2 APLICACION A UNA RED ESTRUCTURADA

El redisefio por medio de la tecnologia de pinch ha sido enfocado al
criterio de costos, ya que el redisefio de una red es considerada
como bueno si cumple con requisitos previamente fijados como tiempo
de retorno de inversién; para lograr esto se debe eleqgir una kuena
base para iniciar el redisefi6 y lograr asi tener un buen valor de
retorno de inversién en la red resultante; para elegir esta buena
base se hace uso de un an&lisis previo, para posteriorments con asa
' pase redisefiar la red (Tjoe T. N. (1986)).

ANALISIS PREVIO.- es un anilisis que va a proporcionar el camino
mis adecuado para hacer el redisefio bajo el criterio de costes.
Dicho andlisis puede ser explicado dividiendolo en dos partes: en
una de ellas se explica la filosoffa para el mismo y en la otra, el
procedimiento para obtener los datos necesarios para iniciar el
redisefic - de 1la red. Antes de
considerar la filosofia Y i
procedimiento del anilisis previo | T t’TI_I"

se deben entender algunos
conceptos; como sen el como I
evaluar el 4rea minima de I
intercambio de calor regquerida

T peY. Gna sberie - de corrientes

calientes ' y frias. Se hace /ﬁl l |
considerando que ambas curvas }'__'
compuestas (caliente y fria)

transfieren su calor
verticalmente como se muestra en H

Inteevala I, Na. de soTr. |

[l

-..la . figura III.2.l1; con ello el Frg, ITr.2.1

drea de transferencia de calor es

minima, esto es equivalente a un arreglo de Tflujo en
contracorriente en un intercambiador de calor. El considerar esto
para evaluar el &rea, tiene una limitacién ya que equivaldria a
considerar que todos los intercambios de calor entre corrientes
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tienen iguales coeficientes de transferencia de calor (h); pero es
una simplificacién dtil, ya que hay una ecuacién que aplica a esta
situacién y proporciona un estimado del &rea de intercambio de
calor minima requerida para las corrientes consideradas.

Axeq-)r;'; T r’};f' (11 -

L3 acuaclén (1) involucra un intervalo i, donde hay j corrientes
{(calientes y . frias) con su individual carga de calor, qj ¥y su
coeficiente individual de transferencia de calor (considerando la
resietenciz - dz Fouling) hj, ademds de una diferencia media

logaritmica de temperatura en el intervalo i - (ATLMi) . Con esta

ecuacién se evalGa el 4&rea minima requerida de las curvas

compuestas a diferentes (ATmin) Y se obtiene que para cada

(ATmin) hay un &rea minima requerida y un minima cantidad de

requerimientos de servicios.

FILOSOFIA.~ ésta, parte del
entendimiento de 1la forma de
evaluar el &rea minima requerida
y el minimo requerimiento de ’I‘

\

servicios - para . cada ATmin ;

teniendo ello, se grafican y da
un esguena equivalente al

aeoimuNe
orTine

mostrado en la filgura III.2.2, en
la cual se puede dibujar el punto TORA mRATIRY
de l1a red existante (drea L )y
existente contra requerimiento de ENERGIA REQUERIDA
servicios)., En esa grafica se FIG» III.2.2
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pueden observar 4 puntos; de los cuales el mis importante es el
punto A; que representa el éptimo valor para un redisefio de la red
existente, ya que equivaldria a emplear toda el &rea existente sin
invertir nada en equipo; sin embargo, en la prictica se tiene que
invertir algtn capital para
hacer cambios en una red

existente con lo gue se

incrementa el &rea con lo que fant vt

la ruta de redisefio se verfa |, 7""/

como la mostrada en la figura |p \ s nree
III.2.3. Ahora bien esa linea | E| a\

de redisefio de la figura |* priotepinll
YII.2.3 puede ser cualquiera de =\\v. ____meoiewo -

~ oPTING
las mostradas en 1la figura

III.2.4, luv gue involucra una
inversién diferente para cada
una de ellas; y para elegir la ENERGIA AEQUERIDA
mejor de ellas, se puede FIG. III.2.3

transformar en costos de irea y

energia; y asi poder observar el tiempo de retorno para diferentes
cantidades de inversidn a reallzar; con lo gue se elegird -la
inversién a realizar mds adecvada para obtener un tiempo de retorno
deseado, esto es mostrado en la figura III.2.5. Ahora bien habiendo
explicade la filosoffa a seguir, se expondri el procedimiento
segquido por el an&lisis previo. '

——=
AT\‘\ ] e
R .
L]

N\

_>

o redinvee

oa» ¥ow ozmcx»

ENEROIA HEQUERIDA ) )
FIG. III.2.4 FIG.
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A
PROCEDIMIENTG DEL ANALISIS 2 AryZAy = Atx/Ax » O
PREVIO.~ este procedimiento A
inicia con la evaluaci6n de .
la  eficiencia del drea
existente en la red; 1la .
cual puede ser definida | .,
come la relaclén entre el An
minimo requerimiento de
Srea (Atx) y el &rea usada hax ~

actualmanta an 1a red (Ax} - =
ENERGIA REQUERIDA

para una cantidad de
energfa empleada (EE).

FIG. III.2.6

o( ATX —
a=( ) EE (2)

El valor de a ge espera sea menor de la unidad en la préctica e

indica que tan bien se esta haciendo uso del &rea existente. Si se

supone que . a es constante a lo largo de la curva de minimo

requerimiento de &rea y energia; se obtiene, la curva mostrada en
la figura IXI.2.6, la cual es trazada considerando la siquiente
ecuacian.

ALy  ATx, —
Ay A & cte. (3}

51 se guitan las lineas que sirvieron para trazarla, se veri como
la figura III.2.7, en la cual se notan 4 regiones; una en la cual
.les disafics son - infactibles, dos regiones en las que desde ellpunto‘
de vista econémico no es conveniente redisefiar, y la cuarta es
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aguella donde se pueden hacer buenos redisefios; é&sta, esta entre la

curva del frea y requerimientos minimos y la curva de a constante.

mgauerino o crx

seunemicamente

»RI>

intaeiibie

ENERQIA REQUERIDA
FIG. III.2.7

Hasta ahora se ha encontrado el
&rea por donde el redisefio de la
red puede ser consideradeo bueno,
pero para elegir el m&s adecuado,
se debe transformar a costos; y
para lograr esto; primero,
basféindose en la grifica de Area
nminima contra Energla, se debe

acquemino (X cv

obtener cuanta Aveas s nososits

incrementar  para ahorrar una
‘cantidad de energia, esto se
muestra en la figura IIX.2.8;
segundo, se debe avaluar cuanto cuesta este incremento de &rea y
cuanto se ahorra de energia 21 incrementar esta &rea. Ese
incremento de &rea, og inversiSn. y éste junto - con el dinero
ahorradeo por la energia no consumida, se puede graficar dande la
figura 1II.2.9. De esta grifica, y en base a un tiempo de retorno

FIG. III.2.8
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de la inversién previamente fijado o que se considere adecuado, se

traza una linea en la gue se observa que ATmin va a servir de

base para iniciar el redisefio de la red propiamente dicho.

Hampe ¢o ralarne
2 adee

At atere

.

Bov tsspaenter

& 02> DO0T 0TTOI>

.
. *2(g) INVERSION

FIG. IXI.2.9

REDISENO DE LA RED.- En base a los resultados obtenidos del

anilisis previo; ATmin base, Minimos reguerimientos ge

calentamiento y Area minima requerida (At), Se procede a hacer el
redisefio. Para lo cual se deben sequir los siguientes pasos:

a) An&lisis de los intercambiadores existentes.

b) Corregir los malos intercamhiadersz.

<c) Poner nuevos intercanbiadores.

d) Evolucién de la red.

-

s 0. IADORES NTES
Esto se hace usando una herramienta llamada: andlisis del problema
remanente, la cual sirve para determinar que tzn hisn puesto esta
cada’ intercambiador en la red; a continuacién se describe esta
herramienta:
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ANALISIS DEL PROBLEMA REMANENTE

Este se basa en considerar gque a la red existente se le va a quitar
uno a la vez cada intercambiador y sin ese intercambiador se
calcula el &rea minima remanente requerida de la red (Atr) y el

minime acercamiento de temperatura remanente (ATminr} a la cual

se tiene el mismo valor de requerimiento de servicios; esto, se
hace para evaluar cada intercambiador y con ello determinar la

eficiencia mixima del &rea de cada intercambiador (a max) .

. At
smax () " T ACE [

0 < amax{i) < 1

donda:

A(i) = es el &rea del intercambiador i (i va a ser cada
uno de los intercambiadores de la red).

At = es el &rea de la red calculada con los datos

base (obtenidos en el andlisis previo).

Atr(i)=es el area de la red, peroc eliminando las

partes de las corrientes involucradas en el

intercambiador i.

El procedimiento es mostrado. en la figura IIX.2.10 para un
intercambiador; pero como ya se menciond, se realiza para todos los
intercambiadores, uno a la vez con lo que se obtiene una lista de

ios incercamhiadotqs existentes con el valor de . (gmax} .y ATminr
para caaa uno de ellos y en base a estos valores es que se decide
si estdn o no bien colocados en la red; y en caso de estar

alguno({s) bien colocado(s) se calcula la eficiencia de la red, pero
sin considerar ese intercambiador de calor, obteniendose el valor

de a-, el ATmin gque debe ser similar al DTMIN base, pero siehpré
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teniendo en cuenta gque

el minimo requerimiento
de servicios debe ser
fijo (el mismo que se
considero como base para
el redisefio). IHabiendo

Problems Complsto
: Ame

aoabtrents tscnrtiar |
Pinoh
v
i
.—__‘.g
'
1
v
¢ e

elegido que
intercambiadores esté&n
bien colocados y cuales

no, se procede a
corregir estos malos
intercambiadores.

L

E Poiencii panaiizado= A Tmin - A Teinr J

FIG.

IXr.2.10

B)_CORRECION DE _LOS MALOS INTERCAMBIADORES

Se examina como los intercambiadores pueden ser corregidos; para 1o

cual se hace uso de dos herramientas:

el esguema de potencial de

temperatura y la técnica de cambio de intercambiadores.

La primera; el diagrama de
potencial de temperatura, es un
esquema  donde alinean las
temperaturas de las corrientes
calientes y frias Th=Tc; siendo
el resultado de esta alineacién

se

el 2iagrasa de potencial de
temperatura, figura IIT.2.11, ¥
el come se representa un
intercambiador de una red en

diche diagrama es mostrado en la
figura IXI.2.12; y esta forma de
représaentar a los

intercambiadores en el diagrama

PIG. III.2.11
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™ ™ o] Mencionade ya que ayuda cuando ' se corrigen
intercambiadores mal colocades en una red; lo cual
se explica en el punto siguiente.

FIG. III.2.12

La segunda; la técnica de cambio de intercambiadores; parte del
entendido de que hay dos formas de
usar un intercambiador en un redisefio;

una, cambiando 1las condiciones de CIB
operacién del mismo, Yy otra, *GﬂS'—*—
cambi&ndolo de posicién Th L \///
"relocalizandolo"; de ambas, la

preferida a realizar es la primera, ya
que la estructura de la red no cambia,
mientras que, de la segunda forma si.
El realizar el cambio de un
intercambiador puede hacerse de tres

maneras: ajustando la AT, figura

I1I.2.13, cambiando la relacién de Cp, Te
figura 1IXI.2.14, o© ambas al mismo FIG. III.2.13

tiempo, figura III.2.15. Después de

haber hecho el cambioc de condiciones de operacién (temperatura)
del intercambiador, &ste puede haber cambiado en cuanto a
requerimientos de &rea; por lo gque es importante tratar de que al
hacer un cambio, se haga uso del mayor &rea existente posible y que
se dirija a un buen arreglo en el diagrama de potencial de
temperatura.
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: Q
— : aartioate dividive -— aertivats dividim

Th i / 7

Te Te

FIG. IIX.2.14

Hay dos ecuaciones para ayudar a hacer esto. Las ecuaciones
relacionan el potencial de temperatura con el calor a transferir
por los intercambiadores.
1}para Cpc=Cph (ATh=ATc=AT)
E=UAAT
2)para Cpc*Cph

3 - Lohd
O=((1-e%) 1"‘%17%5"‘”‘”

Tou 1
g=(1-¢% ~(%) «{ATC)

donde: ATh=(Thi-Tco)
ATc=(Tho-Tcl)y

ketar (o) = (2o '

Habiendo corregido los intercambiadores, se aplica el andlisis del
problema remanente para checar que los intercambiadores hayan sido
uaestos correctamente.

o

c) PONER NUEVOS INTERCAMBIADORES.- En este paso, lo que se hace es: .
colocar como su nombre lo dice, nueves intercambiadores para
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completar el redisefio; se hace uso del diagrama de potencial de
temperatura y del andlisis del problema remanente para checar su
correcta posicién. Procediendo luego a realizar la Gltima etapa, la
evolucién.

d) FVOLUCION.~ Después de haber cumplido con las .res etapas
anteriores se tiene una red que satisface los objetivos del proceso
Y logra también hacer un mejor uso de la energia. Sin embargo, el
disefio todavia puede ser mejorado haciendo la estructura més
compatible con la red existente, y disminuyendo el ntmero de
unidades requeridas., Estc se logra gracias a que se puede hacer una
redistribucién de cator debido a la existencia de ciclos y rutas,
estas se explicaron con cierto detalle en la seccién III.1 del
presente capftulo; asi como la forma de hacer uso de ellas para
disminuir el nGmero de equipos.
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IV. ANALISIS DE CONSUMO3 DE BSERVICIOS AUXILIARES
EN REFINERIAS

La’'industria de la refinacién del petréleo es de vital importancia
para el desarrolle industrial del pais, ya que los diferentes
productos y subproductos de ella obtenidos sirven de materia prima
a otras industrias (quimicas y petrogufmicas). La refinacién de
crudo requiere de grandes cantidades de energéticos; considerando
las grandes cantidades de crudo procesado (1 200 000 BFD), una
mejora en el procesc representa una reduccién considerable en el
Tonsumo Jde energeticos a nivel nacional (PEMEX emplea el 16% de la
energia consumida a nivel nacional).

IV.1 CONSUMOS DE SERVICIOS AUXILIAREES EN DOS REFINERIAS TIPICAS

El determinar el consumo de los diferentes servicios auxiliares
(agua de enfriamiento, energia eléctrica, combustibles gas Yy
1iquido y vapor en sus diferentes niveles) en una refinersia
servird, de base para el anilisis de la misma; y con ello,
seleccionar una planta a la cual en forma detallada se le
analizard para proponer mejoras que colaboren a que se haga un
mejor usc de la energia en la planta en cuestién y por ende en la
refinerfa en cuestidén. Partiendo de informacién del consumo de
gervicics da alsefiv Ge dos retfinerlas tipicas (figuras IV.1.1. ¥y
IV.1.2) se elaboraren tablas donde se pudiera observar con mayor
claridad estos consumos para cada una de las plantas gue integran
esas refinerias.

En las Tablas I y III se muestra el consumo de energia de las
nerfas 1y 2, desglosado para cada una de las planrtas;’canty:o
por servicio (vapor, combustible y electricidad) como en su
equivalente energético; ademds, el total de energia consumida. Todo
lo anterior por barril de carga procesada en cada planta.
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En la tablas II y IV se muestra el balance de energfa de las
refinerias 1 y 2 conteniendo para cada planta: el consumo de cada
energético (vapor, combustible y electricidad), asi como su
equivalente en energia, el porcentaje gue representa esa energia
en el consumo de ese energético en la refinerfia en total, el
consumo total de energia en cada planta y el porcentaje al que
equivale la energia consumida por esa planta considerando toda la
refinerfia y ademis, contiene el total de cada servicio consumido en
la refineria, con su equivalente en energifa y la representacién
porcentual del nmicme cen respectc al total del consumc de los
diversos energéticos en la refineria.

para cada una de las plantas, en el presente trabajo se consideré
solo una de ellas. El elegir una planta de proceso dentro de todas
las existentes en una refineria, fue en base al andlisis de las
tablas anteriormente mencionadas y considerando el criterio de
tomar aquella que en la refineria consume miAs energia. La planta
elegida fue la Primaria ya que al observar la tabla II, Refineria
1; se ve gque la Planta Primaria generalmente es la mayor
consumidora de los servicios (combustible y electricidad) y con
respecto al total de energia consumida en la refineria, ocupa el
primer 1lugar con 38.5% de la energla proporcionada por los
servicios de la refineria. Y en la tabla IV (Refineria 2) la Planta
Primaria ocupa el lugar preponderante como consumidora de energia;
del total de servicios generados, requiere el 33.31% de ellos (en
energfa). . Por lo que de lo antes mencionado se puede decir que;
una - tercera parte de .la energf{a generada en una refineria es
consumida por la planta primaria; siendo por esto que fue elegida
para en ella llevar a cabo un estudio y andlisis mis detallado para
proponer algGn tipo de modificacién que oriente a un mejor uso de
la energia en dicha planta.
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CONSUMOS DE ENERGIA EN LA REFIHERIA 1.

ENERGIA USADA PCR BARRIL DE CARGA

ENERGIA EQUIVALENTE POR BARRIL DE CARGA

ETAPR DE PROCESO VAPOR COMBUSTIBLE | ELECTRICIDAD VAPOR COMBUSTIBLE | ELECTRICIDAD TOTAL

MRG MMBTU JWH MMBTJ HMBTU KMBTU MMBTU

PRIMARIA DESPUNTADORA 10.0030 0.0853 0,4229 0.0146 0.08583 0.0016 0.1015

ESTABILIZADORA DE NAFTAS 14,0126 |  w=——e 0.1062 0.0357 m———— 0.0004 0.0361

MERDX banininied mm——= 0.0626 | -==—- s tuta 0.0002 0.0002

HIDRODESULFURADORA DE_NAFTAS 0.0063 0.0786 0, 6918 0.0150 0.0786 0.0023 0.0959

HDS. DE DEST. INTERMEDIOS 11,0207 0.1450 1.353 0.0614 0.1450 0.0046 0.2110

ALTO VACIO (.0013 0.0252 0,2384 0.0152 0.0232 0.0008 0.0492

REFORMADORA DE NAFTAS ((1.0198) 0.2232 2.874 (0.0476) 0.2232 0.0098 0.1854

FCC {.0638 0.0829 0.9234 0.1777 0.0529 0.0031 0.2337

U. TRAT. Y REC. DE HC 1.02 - 4.968 2,504 0.0170 2.522
RECUPERADOR}, DE AZUFRE (2.92)* 6.83* 4.80* (70.75) 6.84¢ 0.0163* {0.2187)*

HOTAS * = SERVICIO / TON DE CARCA

{ ) = EXPORTACION DE ESA PLANTA.
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BALANCE DE ENERGIA DE LA REFINERIA 1.

ETAPA DE PROCESQ CARGA VAPOR COMBUSTIBLE ELECTRICIDAD TOTAL
B/D HXG/D MMBTU/D 1 MMBTU/D . kWH/D HHBDTU/ L ) MMBTU/D 1}
PRIN. DESPUNTIOORA | 165000 | 495 | 2409.0 | 15.54 | 14074.5 | 48.56 | 61328.5 | 264.0 | 31.19 | 16747.5 | 38.3
ESTAB. DE BAPTAS | 33480 | 421.8 | 1195.2 | 791 | —==ec | ——= | 3sss.6 | 13.4 | 1.58 | 1208.6 | 2.76
MEROX 30000 cemene -——— —— ————— ——— 1878.0 6.0 0.7) 6.0 0.01
HDS. DE_NAFTAS 25000 | .157.5 | 475.0 | 3.06 | 1965.0 | s.78 | 17295.0 | s7.5 | 6.79 | 2697.5 | 5.9
HDS. DE DEST. 25000 | %175 | 1535.0 [ 9.90 | 3625.0 { 12.5 | 33825.0 | 115.0 | 13.58 | 5275.0 | 12.03
INTER.
ALTO VACIO 75000 | 7.5 | 1440.0 | 9.29 | 2190.0 | 7.s5 | 17880.0 | e0.0 | 7.09 | 3ss0.0 | 8.42
REF. DE NAFTAS 20000 | (396.6) | {952) — 4464.0 15.4 54780.0 196.0 23.16 3708.0 8.46
ree 40000 | ss2 | 7108.0 | 45.86 | 2116.0 | 7.3 | 36936.0 | 124.0 | 14.65 | s3a8.0 | 21.33
U. TRAT. HchC. OE 533 £43.7 1335.2 B.6L } —mwem —-——— 2658.6 9.06 1.07 1344.3 3.06
REC. DE AZUsRE | 80 /b | (239.2) | (566) | --- | sa72.0 | 1.88 | 3sa.0 | 1.30 | 0as | (1.5 | ==
TOTAL 1785 | 13979.4 | 99.97 | 20981.7 | 99.97 | 253220.7 | 846.26 | 99.97 | 43807.36 | 100.27
\ 31.91 66.16 103 | 100.0

NOTA:

() = EXPORTACION DE ESA PLANTA.
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TABLA - III
CONSUMOS DE ENERGIA EN LA REFINERIA 2.
EHERGIA USADA POR 3ARRIL DE CARGA ENERGIA EQUIVALENTE POR BARRIL DE CARGA
ETAPA DE PFOCESO VAPROR COMBUSTIBLE | ELECTRICIDAD VAPOR COMBUSTIBLE § ELECTRICIDAD TOTAL
MiG HMBTU kWH MMBTU MMBTY MMBTU MMBTU
COMBINADA 0.€0s8 0.099 0,2754 0.018% 0.09%0 0.000% 0.1188
REDUCTORA DE VISCOSIDAD (0.C274) 0.1296 0.2031 (0.0717) 0.1296 0.0007 0.0586
HDS. DEST., INTERMEDIOS 0.0193 0.1770 | = e=we= 0.054 0.1770 |  mmee- 0.2310
HDS DE HAMPAS 0.C071 0.0920 0.6220 0.0258 0.0520 0.0021 0.1199
REFORMADORR DI HAFTAS 0.0114 0.1878 1.3464 0.0337 0.1878 0.0034 0.2259
U. TRAT. ¥ FRRC, DE HC 0.1177 ——— 0.6530 0.2916 |  o=e—- 0.0022 0.2938
FCC 0.0010 0.1871 1.2672 {0.0093) 0.1871 0.0043 0.1821
ACRILONITRILO - 38.23 + 15.80 * —m——= 38.23 = 0.50€ * 38.738 *
REC DE A2!FRE (1047} 0.136 40.59 « (3.523)+ 0.196 = 0,1383 » (3.248) ¢
NOTAS ¢ = SERVICIO / TON DE CARGA
{ } = EXPORTACION DE ESA PLANTZ.
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TABLA IV
BALANCE DE EMERGIA DE LA REFINERI}. 2.
ETAPA DE PROCESO CHRGA VAPOR COMBUSTIBLE ELECTRICIDAD TOTAL
B/D MKG/D KMBTU/D A MMBTU/D % kWH/D HMBDTU/ A MMBTU/D 1
COMBINADA 150000 870.0 2835.0 30.27 | 14850.0 } 31.73 41310.0 135.0 20.73 17820.0 33.31
RED, DE VISCOLIDAD 41000 (1223.4) | 12935.7) fatnd 5313.6 11.35 8372.1 28.7 4.40 2402.6 4.49
HDS. DE DEST. I[NTER 25000 482.5 1350.0 14.41 4425.0 9.45 - il — 5775.0 10.79
HDS DE NAFTAS 36500 59,15 941.7 10,05 3358.0 7.17 22703.0 76.65 11.77 | 4376.35 8.18
REF. DE NAFTAS 30000 342.0 1011.0 10,79 5634.0 12.03 40352.0 132.0 20.27 6777.0 12.57
U. TRAT. Y FRAC. HC 11063 1302.12 3225.9 34.45 -—— - 7224.14 24.34 3.73 3250.24 6.08
Fce 40000 40.0 {372.0) ——= 7484.0 15.59 50688.0 172.0 26.41 7284.0 13.62
ACRILORITRILO 150 T/D ot i - 5734.5 12.25 2370.0 76.2 11.70 5810.7 10.86
REC. DE AZUFRE 45 T/D {36.15) (158.54) == 6.12 0.01 1826.55 6.246 0.96 {146.17) -
TOTAL 2:06.22 5893.36 %9.97 | 46805.2 9.98 174840.8 | 651.13 | 99.37 53349.7 100.0
t 11.01 87.49 89.71
NOTA: ( )} = EXPORTACION DE ESA PLRNTA.
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IV.2 PLANTA DE DESTILACION ATMOSFERICA (descripcidén del proceso)

La unidad de Destilacidn Atmosférica estd disefada para procesar
165000 B/D de crudo cretécico o una mezcla de crudo cretécico y
marino .en una relacién 50/50 % en volumen provenientes de
almacenamiento.

El objetivo de la planta es la separacién del crudoc en sus
fracciones comerciales para la obtencién de gas combustible, LPG,
nafta pesada, turbosina, kerosina, diesel, gasé6leo pesado y crudo
reducido; ademis del tratamiento de las corrientes: praducto de PG
y de nafta ligera, asi como el tratamiento de las aguas amargas
residuales.

Para este propésito, la planta esta constituida de las siguientes
secciones: destilaci sférica, en la que se efectGan las
operaciones de precalentamiento del crudo para llevarlo al nivel de
temperatura necesario para efectuar la eliminaciédn de sales, el
desalado, qus reduce el contenido de sales y agua en el crudo, el
despunte y calentamiento que separa las fracciones ligeras
contenidas en la alimentacién y se calienta el crudo despuntado y,
la destilacién atmosférica y agotamiento que realiza la destilacién
del mismo y las fracciones obtenidas se agotan para obtener la
especificacién deseada; fraccionamiento, en donde se estabiliza la
nafta ligera; tratamiento de LPG con dietanolanina: tratamientg
cafistico de LPG; tratamiento catistico de nafta; tratamliento de adgua
amarga, Siendo de las anteriores -la seccidén de destilacién
atmosférica y agotamiento las gque proporcionan la materia prima a
las siguientes secciones, asi como que son las que involucran
mayores complicaciones por las recirculaciones Yy las
especificaciones que deben llevar las corrientes; por lo que es en
estas secciones donde se trabajé, tanto para hacer la simulacién,
como para aplicarle sintesis de procesos, especificamente la
tecnologia de pinch para redisefio de redes de intercambio de calor.
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SECCION DE DESTILACION ATMOSFERICA Y AGOTAMIENTO.

Esta seccién del proceso puede ser dividida a su vez en otras
subsecciones como son: precalentamiento, desalado, despunte y
calentamientc y destilacién atmosférica y agotamiento. La figura
IV.2.1 muestra el esquema de procesamiento considerandc estas
subsecciones, las cuales se explican a continuacién. Este esquema
cuenta ‘con los nGmeros de los equipos y de las corrientes que se
emplearon para la simulacién, ademds de que fue el gue sirvié de
base para elaborar el diagrama de blogues que representa la
simulacidédn y que sera explicado en la siguiente secciébn del
presente capitulo.

Precalentamiento

El crudc proveniente de almacenamiento se divide para alimentarse
a dos trenes de precalentamiento idénticos. El precalentamiento de
crudo se lleva a cabo aprovechando el calor de los diversos
efluentes de la torre Atmosférica, asi como de los reflujos
externos de la misma. En este forma el crude intercambia caler en
los siguientes equipos: intercambiador crudo/turbosina producto,
intercambiador crudo/recirculacién superior, intercambiador
crudo/gaséleo pesado producto, intercambiador crudo/kerosina
producto, intercambiador crudo/diesel productae, finalmente en el
intercambiador crudo/recirculacién inferior. Posteriormente el
crudo precalentado se envia a las’desaladoras.

Desaladeo

El desalado del crudo es un proceso de tipo electrost&tico en dos
etapas que, dependiendo del contenido de sales en el crudo, se
puede realizar en dos formas: desalado utilizando el flujo de agua
en serie con 8% en volumen de agua de dilucidén con respecto al
crudo o desalado con alimentacién de agua en paralelo a cada etapa
del desalado con 10% de agua (5% en cada etapa). En la operacién en
serie, que corresponde a la operacién normal, el crudo caliente se
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mezcla con agua proveniente de la segunda etapa de desalado y se
alimenta a las desaladoras de cada tren (la. etapa), donde se
realiza aproximadamente el 95% de la remocién de sales, el crudo
efluente se mezcla con agua fresca y pasa a las desaladoras de la
segunda etapa para completar el desalado.

En la vperacién en paralelo, el crudc se pone en contacto con agua
fresca, alimentada a ambas etapas del desalado.

Despunte y Calentamiento

El crudo desalado efluente de las desaladoras, se alimenta a los
intercambiadores crude/residuc con el objeto de alcanzar las
condiciones de despunte, aprovechando para ello el calor cedido por
las corrientes de residusc atmosférico antes de enviarsa a L.B.

La alimentacién del crudo a las torres despuntadoras se hace a
control de nivel de las mismas por debajo del Gltimo plato. La
reduccién de presidén de las corrientes de crudo en la védlvulas de
los controladores de nivel, ocasiona una vaporizacién parcial. En
estas torres, constituldas por 6 platos tipe valvula, sc scpara la
fraceidn vaporizada y se rectifica usando como reflujo una
corriente de nafta atmosférica que se admite a control de flujo en
cascada con el control de temperatura de los gases efluentes del
domo.

El destilado liquido obtenido de las torres despuntadoras es la
nafta ligera gque se envia, a contreol de nivel de los tanques
acumuladores a fraccionamiento.

El destilado vapor de las torres despuntadoras pasa por varias
etapas de compresién donde se separan particulas liquidas Yy
posteriormente se manda a la seccién de fraccionamiento.

El crudo despuntado gue se obtiene por el fondo de las
despuntadoras se envia a los calentadores de crudo, donde se
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calienta hasta obtener 1la vaporizacién reguerida para ser
alimentado a la torre atmosférica.

Destilacién Atmosférica y Agotamiento

Las dos corrientes de crudo despuntado  provenientes de 1los
calentadores se alimentan a la torre atmosférica en la zona de
vaporizacién entre los platos 37 y 38. Esta torre consta de 41
platos tipo vdlvula.

A la torre también se le suministra por le fondo, vapor de agua de
baja presidn sobrecalentado para contribuir como agente de arrastre
de los productos ligeros va aue dieminuye 1a precign parsial de ios

hidrocarburos.

La corriente de domos constituida por nafta y vapor de agqua se
envia al condensador de torre atmosférica. El efluente del
condensador pasa al acumulador de torre atmosférica donde se
separan agua como fase pesada gue se envia al tanque colector de
agua ‘amarga y nafta como fase ligera de la cual una parte se
refluja a las torres despuntadoras y atmosférica y la otra parte se
envia a la planta Hidrodesulfuradora de nafta, previo enfriamienta
en el enfriador de nafta atmosférica. Esta Gltima corriente puede
también ser enviada normalmente {cuando la Hidrodesulfuradora esta
fuera de operacidn) a almacenamiento sin tratar o bien mezclarse
con la nafta ligera estabilizada para enviarse a tratamiento
catistico y posteriormente a almacenamiento.

Con el objeto de mantener el perfil de temperaturas adecuado en la
torre atmosférica, en la seccién de extraccién de turbosina se
cuenta con una recirculacién tomada del plato 8 intcrcambia calor
con el crudo de alimentacién de los equipos intercambiadores de
crudo/recircu)acién superior del tren de precalentamiocento y se
retorna a control de flujo al plato 8 de la torre.
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La primera extraccién lateral se realiza en el plato 9, 1la
turbosina extraida se alimenta al agotador de turbosina a control
de nivel de éste. Dicha columna consta de 4 platos tipo valvula.

El calor de agotamiento lo suministra el rehervidor de turbosina,
cuyo medio de calentamiento es el residuo atmosférico.

El vapor efluente del agotador de turbosina se retorna al plato 7
de la torre atmosférica, mientras que la corriente de fondos que
constituye la turbosina producto se envia a control de flujo a
intercambiar calor en los equipos del tren de precalentamiento
crudo/turbosina producto. )

La extraccién lateral de kereosina de la torre Atmosférica se
realiza por el plato 16 y se alimenta al plato 1 del agotador de
kerosina a control de nivel de este.

El calor para el agotamientc a realizar en esta columna de 4 platos
tipo valvula, lo suministra el residuo atmosférico en el rehervidor
de kerosina.

Por la parte superior del agotador se obtiene una corriente gaseosa
.que se regresa a la torre atmosférica al plato 15.

Del fondo del agotador se extrae la kerosina producto, que se envia
a intercambio de calor en los intercambiadores crudo/kerosina

nradnctao

Con el propb6sito de tener una mejor separacién en la seccién de
diesel de la torre Atmosférica, se cuenta con una recirculacién que
se obtiene del plato 24, intercambia calor enfridndose con el crudo
de alimentacién en 1los intercambiadores crudo/recirculacién
inferior de les trenes de pracalentamiento. ¥ se regresa a control
de flujo a la torre atmosférica en su plato 24.
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La extraccién de diesel de la torre atmosférica se lleva a cabo en
el plato 25 y se alimenta a control de nivel al agotador de diesel,
para su agotamiento.

El calor necesario para el aqgotamicnto es suministrado por el
residuo atmosférico en el rehervidor de diesel.

De esta ultima torre de 4 platos tipo valvula se obtiene una
corriente de domos que se retorna al plato 25 de la atmosférica.

La corriente de fondos de la torre de agotamiento de diesel se
envia a intercambiar calor en los trenes de precalentamiento, en
lne intercambladoces crudo/diesel producto.

El gasSleo pesado gue se extrae de la torre atmosférica en su plato
33 se envia al tangue de balance de gasGleo pesado a control de
nivel de este; de ahf se hace pasar a Iintercambiar calor
enfriandose en los intercambiadores crudo/gaséleo pesado producto.

El residuo atmosférico gue se obtiene de la torre atnosférica como
corriente de fondos, se envia para que sirva como medio de
calentamiento en los rehervidores de las torres agotadsoras de
diesel, Xkerosina y turbosina y después se hace pasar por los
intercambiadores crudo/residuo.

Posteriormente, el residuo atmosférico se envia a la planta de
vacio para an. fraccicnamlcilo o control de nivel del fondo de la

torre atmosférica.

Como ya se mencioné antes, la planta de Destilacién Atmosferica,
esta disefada para procesar 165000 B/D de crudo cretdcico 100%, o
bien de una mezcla 50/50% volumen de crude cretdcico y crudo
marino. mawximizande 13 produccidn de gasolina o diesel, teniendose
pof lo tanto cuatro casos de operacidn:

1) 100% crudo cretdcice con maximizacién de gasolina
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2) 100% crudo creticico con maximizacién de diesel
3) Mezcla 50/50% vol. crudo marino y cretdcica con maximizacién
de gasolina.
4) Mezcla 50/50% vol. crudo marino y cretdcico con maximizacién
de diesel.
Pero debido a la amplitud que resultaria el considerar los cuatro
casos de operacidén; en el presente trabajo se consider6 solo uno de
ellos: operando con crudeo cretidcico 100% y maximizacién de
gasolina. Al que se estudio por medio de simulaci6n y la aplicacibn
de la Tecnologfia Pinch.
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V. PLANTA DE DESTILACION ATMOSFERICA
V.1 SIMULACION DEL PROCESO

La siunulacidén es la representacién de un fenfmeno a través de un
modelo, el cual al ser resuelto da una idea del comportamiento del
fenémeno. Por 1lo tants, la simulacién es una herramienta muy
importante para el analisis de procesos ya que ayuda a entender lo
que pasa en algn proceso sin tener que modificar dicho proceso en
la vida real sino hasta estar seguros que el cambio gque se quiere
evaluar daréd les resultados deseados; ademds de que ahorra mucho
tiempo en los c&lculos si se hicieran a mano para evaluar el
comportamiento de dicho proceso al hacer alguna variacion en las
condiciones de operacién. Pudiende emplear ese tiempo en 1la
interpretacién de resultados y el correcto entendimiento del
problema. El problema, la planta atmosférica en este caso, fue
resuelto empleando el simulador de procesos CHEMCAD, el cual es un
simulador modular secuencial, escrito en lenguaje fortran. Para
realizar la simulacidén de la planta, lo gue se procedid a hacer
fue:

- El diagrama de flujo de la planta atmosférica, figura IV.2.1, se
convirtié a un esquema de bloques, figuras V.1.1 y V.1l.2 (debido a
problemas de capacidad en la maquina empleada se tuve que dividir
el problema en dos partes: la primera denominada "ATMOS.DAT"™ que
incluye los equipos principales y las recirculaciones; y la segunda
llamada "PARTE2.DAT", que contiene los equilpos compiementar ios), &0
los que se reprasenta cada uno de los equipos del diagrama original
por un blogque con el nombre especifico que maneja dicho simulador
para la operacién unitaria representada; ademds en dicho esquema se
interconectan los equipos numeréndose las corrientes de tal forma
que dicho esquema puede ser entendido, sin tener que recurrir al
diagrama original. La forma como se nombren 1o0s equipos {clave gus
se le coloca a cada equipo para su ldentificacidén ademis de la
clave de la operacién unitaria que represente), ayuda a entender



con solo ver el listado de resultados de la
interconectados los equipos y los nGmeros
entrada y salida, alimentacién y productos.
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- Dentro de la informacién que es necesaria en cada blogue esta;
clave de identificacién del equipo, variables necesarias para su
funcionamiento: variables gque especifiquen como va a operar el
equipo las cuales dependen del tipo de operacidn que represente ese
médulo, por ejemplo, sl es una bomba se necesita la presién de
salida o calida de presién. Asi como variables gue van a entrar a
este médulc de cAlecule con las corrientes de alimentacién
{temperatura, presién, composicién, etc.). Para gque de acuerdo a
esta informacidn alimentada, calcule las variables de salida del
equipo y las asigne a las corrientes que de €1 salgan.

- EBES necsSarlie crear un banco de datos de los compuestos y
propiedades involucrados en el problema, para este caso como sa
trata de la industria de 1a refinacién del petréleo, no son
compuestos puros, por lo que tuvo gue manejarse esta informacién
como pseudocomponentes (para cada corte de petrSlec se f£ijo uno).
La tabla V.1.1, muestra las propiedaes de los pseudocomponentes.

TABLA V.1.1 PROPIEDADES DE LOS PSEUDOCOMPONENTES EMFLEADOS.

IDENT. | NOMBRE TBP F API PM K Watson | BPD/LBM-H
62 AGUA 212.0 10.0 18.0 8.7 1.23
2 METANO ~258.3 | 340.0 §16.0 19.5 3.66
3 ETANO 127.2 243.7 | 30,0 18.3 5.46
4 PROPANO 43.4 147.2 44:0 14.7 5.95
5 I-BUTANO 11.1 119.8 | s8.1 13.8 7.07
6 N~BUTANOC 31.4 110.6 | S58.1 13.4 6.81
1001 CTEO0O1 75.0 96.3 75.1 13.0 B8.28
igsz - CTeuo2 102.5 79.4 77.9 12.3 7.96
1003 CTEOO03 120.0 73.6 80.7 12.0 8.01
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1004 CTE004 137.5 71.8 84.8 12.1 8.35

1005 CTEQO0S 162.5 68.3 90.5 12.0 8.76

1006 CTEO06 187.5 64.6 96.4 11.9 9.15

1007 CTEQO7? 212.5 61.1 107.5 | 11.9 9.57

1008 CTE008 237.5 58.1 109.1 } 11.8 10.02
1002 CTEOCOS 262.5 55.2 116.1 | 11.8 10.50
1¢10 CTEO010 287.5 52.8" 123.5 ] 11.8 11.02
1011 CTEO11 212.3 50.86 131.3 j11.8 11.58
1012 CTEO012 337.5 48.6 139.7 | 11.8 12.19
1013 CTEG13 362.5 46.8 148.5 | 11.8 12.82
1014 CTEQ14 387.5 44.9 157.6 [ 11.7 13.47
1015 CTEO1S 425.0 41.8 171.7 {11.7 14.41
1016 CTEO16 475.0 38.3 197.1 § 11.7 15.80
1017 CTE017 525.0 35.2 214.5 }11.7 17.33
1018 CTEQ18 575.0 32.6 239.1 } 11.7 19.00
1019 CTEO19 625.0 3G.4 266.1 | 11.7 20.87
1020 CTEO020 675.0 28.5 295.3 | 11.7 22.88
ivzi CrEQ21 750.0 2G6.2 1;44.5 11.8 26.31
1022 CTEQ22 850.0 22.7 415.6 | 11.9 31.05
1023 CTE023 950.0 18.8 490.7 { 11.9 35.72
1024 CTEQ24 1050.0 | 14.9 568.8 | 11.8 40.34
1028 CTEGZS - 1150.0 | 10.8 645.4 | 11.7 44.49
1026 CTE026 1250.0 | 6.1 711.2 § 11.6 47.41
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- Después de todo lo anterior lo que se procedid a realizar fue
transcribir el diagrama de blogues de la simulacién al simulador;
elegir el método de evaluacién de propledades a emplear, en este
caso se hizo uso de la ecuacién de Peng-Robinson para el cilculo de
entalplas y de las constantes de equilibrio "K", apropiada para
este tipo de compuestos; escoger el método de convergencia adecuado
para el cdlculo de las recirculaciones, Wegstein con un paso de
aceleracidn de dos y por ultimo seleccionar las variables a fijar
en cada uno de los equipos que se simularon.

Los listados de los resultados de la simulacién, se presentan en el
apéndice A, en ellos se muestra: el listado de los equipos
invelucrados en la simulaciébn, corrientes de entrada y salida de
cada eguipo, secuencia de cdlculo empleada en 1la simulacién,
corrientes de corte consideradas, ecuacidn empleada para el cdlculo
de la entalpfa y valores de las constantes de equilibrie "K©,
método de convergencia empleado Y frecuencia empleada,
especificaciones de cada unoc de los equipos simulados (variables de
funcionamiento del equipo que se especificaron) y por Gltimo los
resultades obtenidos: flujos y
propiedades de cada una de las

BALANCE DY MATER(A GLOBAL DE LA PLANTA ATHOEFEMCA
corrientes, cargas térmicas de

220400 om0
oREPUN BOIRA

los intercambiadores de calor,

perfiles de temperatura de las fot
torres de destilacién (también 15200 runeceima
puede dar 1los perfiles de m.,..,,'“—"—"ﬁ xenonina
composicién), curvas de [ 22255° sieane
oalentamicnto Je ius direrentes 1o aaaure
intercambiadores y curvas TBP y I mauo o
ASTM para los compuestos Tom © 2042000
seleccionados. A continuaci6n se aramaera - 5 008 %

nmuestran algunos resultados HOTA1 Laa vaicee sulen of {07he
importantes obtenidos de la FIG. V.1,3
simulacisn: En la figura V.1.3

se muestra el balance de materia de la planta en forma global y en
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las tablas V.1.2 , V.1.3, se presentan las curvas TBP a 1 atmbsfera
para la alimentacién y cada uno de los productos obtenidos.

TABLA V.1.3
CURVA TBP (2 1 atm) PARA LOS PRODUCTOS DE LA PLANTA ATMOSFERICA

TABLA V.1.2

CRUDO ALIMENTADO

% vol lig | TBP (F) a 1 atm.

5 147.7

20 279.8

40 460.4

60 709.8

80 1032.2

20 1186.1
140 1302.0

% Vol DIESEL | KEROSINA | GASOLEO NAFTA RESIDUO | TURBOSINA

liq.
5 576.7 481.3 546.7 | 150.4 | 762.2 . 179.8
20 600.7 513.4 655.9 | 220.5 | 881.4 192.8
40 629.0 534.6 689.8 | 277.7 | 996.4 207.5
&0 652.8 556.7 726.5 | 324.5 | 1116.1 226.1
:19] 672.3 588.4 780.6 364.4 1218.4 254.8
95 687.8 618.5 832.7 402.3 1285.0 281.4
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V.2 APLICACION DF LAS TECNXCAS DE SINTESIS8 DE PROCESOS

Con la simulacién de la planta Atmosférica se correboré informacién
de equipos y corrientes de la planta, necesaria para el anilisis
posterior de dicha planta por medio de la sintesis de procesos. El
hacer uso de la sfintesis de procesos para atacar el problema que
representa el hacer el hacer un uso mas eficiente de la energia en
la planta primaria (atmosférica); en particular, para reselwver el
problema de sintesis de redes de intercambio de calor, que es el
enfoque de este trabajo, conlleva implicaciones como son el
regucoir un bucn puntc 2c inicic para el redisefio de 1a red, con lo
que se reduce en gran medida la necesidad de examinar alternativas
de redes y encamina en forma m&s adecuada hacia un buen resultado.

El buen resultado a obtener es una estructura de una red gue
disminuya el consumo de servicios auxiliares haciendo un mejor uso
del &rea e intercambiando las diferentes corrientes callientes y
frias mejor que en la red de que se parte; ademds gue sea mas
apropiada econdémicamente, esto considerando gastos de inversién,
costo de la energia y necesidades de retorno de la inversién.

En la planta atmosférica, la red de precalentamiento de crudo
involucra 8 equipos de intercambio de calor, 2 calentadores y 7
enfriadores para obtener 1las condiciones (de temperatura)

requeridas por las Aiferentaa corrientes consideradas en la misma.

Dicha red original de esta planta es mostrada en la figura Vv.2.1, -~

Yy los intercambiadores que la forman son:
1.~ agua salada/agua para desalado
2.- diesel reflujo/crudo
3.- diesel producto/crudo
4.- kevrozina productnjorudo
5.— gaséleo pesado producto/crudo
6.=- turbosina reflujo/erudo
7.- turbosina producto/crudo
8.= residuo atmosférico/crudo
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NOTA: para todos los esquemas de red presentados en este trabajo;
la carga de los equipos esta en MMBTU/HR y la temperatura en °F,

De ahi se puede observar que hay 9 corrientes calientes gque
requieren enfriamiento y 4 frias gue requieren calentamiento. Se
obtuvieron diferentes valores de capacidad calorifica por flujo
misico (MCp) y coeficientes de transferencia de calor de pelicula
(h) para diferentes intervalos de temperatura, dividiendo 1las
corrientes originales en cubcorrientes para teper una mejor
caracterizacidén de sus propiedades. Los datos de las corrientes y
de los intercambiadores son presentados en las tablas V.2.1 y
V.2.2. Esta informacién sirvié de base para calcular el drea minima
requerida para cada intercambio de calor de los diferentes equipos
colocados en la red, esto se hizo empleando la ecuacién (1),
presentada en el capftule IIX; asi como también se obtuvo el &rea
"total minima requerida para esos intercambios y el exceso de &rea
existente con respecto a la minima requerida, tabla V.2.3. Con
estos resultados se procedis a hacer el andlisis previo.



TABLA V.2.1

DATOS DE LAS CORRIENTES CONSIDERADAS EN EL PRESENTE ESTUDIO.
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CORRIENTES TEMP °F | MMBTU/F | BTU/HR
PIE'F
No | NOMBRE TIPO | SEC | DISP | REQ } MCp H
1 | RESIDUO PRIMARIO |[eCAL |1 627 | 356 [ 0.6437 | 28.3
2. | GASOLEO PESADO cAL |1 652 | 225 | 0.0622 | 37.0
2 225 120 0.0801 80.0
3 §BICSEL SaL 1 605 1120 | U.1615 | kie.d
4 | DIESEL (REFLUJO) CAL |1 500 |325s [o0.4584 | z202.3
5 | KEROSINA CAL |1 528 | 100 | 0.0676 | 104.0
6 | TURBOSINA CAL |1 408 | 100 | 0.0925 | 230.8
7 | TURBOSINA (REF.) caL |1 381 | 200 [ 0.4106 |230.8
8 NAFTA A FRAC. CAL 1 120 100 0.119 £69.3
9 AGUA SALADA CAL 1 325 120 0.1956 160.0
10 | CRUDO A DESALADO | FRIA |1 68 95 | 0.9474 |12.8
2 95 169 | 1.0043 | 25.0
3 169 194 | 1.0632 | 37.0
4 194 212 | 1.1044 | 40.0
5 212 | 263 | 1.1149 | 5s0.0
6 263 329 1.2154 80.0
11 | CRUDO A DESPUNTE | FRIA |1 310 |a28 }1.2576 |100.0
12| .CRUDO A ATMOS. FRIA | 1 398 | 695 | 1.5653 | 120.0
13 | AGUA P/DESALADO FRIA {1 90 299 | 0.1337 | 200.0




73

TABLA V.2.2
DATOS DE DISERO DE LOS INTERCAMBIADORES DE LA RED.

CLAVE | INTERCAM | AREA EXISTENTE { No. CORAZAS ARREGLO PASO
AEA- No. (Piel) SERIE/PARALELO | CORAZA-TUBOS
18-19 1 8144 2/2 1-2
11-12 2 19540 2/2 1-2
9-10 3 14948 272 1-2
7-8 4 7182 1/2 1-2
5-6 5 10152 1/2 1-2
-4 6 28336 2/4 1-2
1-2 7 19572 2/2 1-2
13-14 8 81744 4/4 1-2

AREA TOTAL DE INTERCAMBIO DE CALOR = 189618 Pie’
TAMANG PROMEDIO DE CORAZA DE C/INTERCAMBIADOR = 3885 Pie!



TABLA V,2.3
AREA EXISTENTE Y MINIMA REQUERIDA DE CADA INTERCAMBIADOR

74

No. SERVICIO { AREA pie? )
EXISTENTE CALCULADA
1 AGUA DESALADO/AGUA SALADA 8144 4526
2 DIESEL REFLUJO/CRUDO 19540 13024
3 DIESEL PRODUCTO/CRUDO 14948 11186
4 KEROSINA PRODUCTO/CRUDO 7182 5153
s GASOLEO PESADO PROD./CRUDO 10152 7508
6 TURBOSINA REFLUO/CRUDO 28336 21635
7 TURBOSINA PRODUCTO/CRUDO 19572 13792
8 RESIDUO PRIMARIO/CRUDO 81744 49818

AREA TOTAL REQUERIDA (CALCULADA}
AREA TOTAL DISPONIBLE (EXISTENTE)
AREA EN EXCESO

TAMARG DE CURAYA DE C©f INTERCAMBIADOR

[}

126 642 Pie!
189 618 Pie’
62 976 Pie?

3 885 Pie?
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Dentro-'del andlisis previo lo que se hizo fue: Primero, calcular el
minimo requerimiento de servicios de calentamiento y enfriamiento

para diferentes ATmin , asi como el Area minima regquerida para
llevar a cabo los intercambios de calor en esa red (corrientes
calientes y frias), tabla V.2.4; segundo, se calculé el valor de

eficiencia del 4&rea existente con respecto a la requerida,
resultando de 0.786, ¥ con ese valor se determinaron les puntos

para trazar la curva de « constante, tabla V.2.5.

TABLA V.2.4

REQUERIMIENTO DE SERVICIOS Y AREA MINIMA PARA CADA ATmin

Armin REQ. DE SERVICIOCS (MMBTU/HR) AREA REQ. DE RED
CALENTAMIENTO ENFRIAMIENTO ({ pie? )
10 395.0 0.0 235817.0
30 395,0 0.0 212456.0
40 397.5 2.0 204896.5
50 400.0 5.0 197337.0
70 411.3 16.0 173648.0
30 423.1 2g_ 0 1558352.0
110 436.2 0.9 141336.0
130 447.7 53.0 129794.0
150 470.6 76.0 113229.0
170 498.5 103.0 97413.0
190 526.3 131.0 85033.0
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TABLA V.2.5
VALORES PARA GRAFICAR LA CURVA DE a cte

AT Aty Ay

10 235817.0 300021.6
30 212456.0 270300.0
40 204896.5 260682.6
50 19737.0 251064.9
70 173648.0 220926.2
20 155381.0 197685.8
110 141336.0 179816.8
130 129794.0 165132.3
150 113229.0 144057.3
170 97413.0 123935.0

EN LA RED EXISTENTE: REQ.DE CALENTAMIENTO = 494.8 MMBTU/HR
AREA CALCULADA = 126 642 Pie?
a= Atx/AX = Aty/Ay = 99510/126642 = 0.786
Ay = Aty/a

Con los datos de las dos tablas anteriores se traza una gréfica, la
V.2.1, gque relaciona el &rea rle la red con la energia requerida de
calentamiento. En ella se ve que el valor de 0.786, eficiencia de
4rea usada, es bajo pudiéndose mejorar, por lo que se debe elegir
l1a base para hacer el redisefio de la red, lo cual esta basado en la
inclusién de costos a lo hasta ahora obtenido. La tabla V.2.6
muestra los costos considerados en le presente trabaju. Con estos
valores de costos se procede a evaluar dos casos, curvas, de costo
de inversién contra ahorro de energia (capital ahorrado)}, gque scn:
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a) Se emplea totalmente el drea de oxceso existente en la red
original (curva optimista) y
b} No se puede emplear ninguno de los equipos existentes
sobrantes (curva pesimista).

AREA vs ENERQIA para cada ATMIN,

AREA s1000 (203
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ALFA CTE = 0.288

GRAF. V.2.1



78

TABLA V,2.6 COSTOS DE COMBUSTIBLE Y DE INTERCAMBIADORES.

COSTOS CONSIDERADOS PARA LOS CALCULOS ECONOMICOS:

COSTO DE COMBUSTIBLE = 20t 805 libras / MMBTU/HR ARO

COSTO DE INTERCAMBIADOR = 20 000 + 107 570 * (NC) MMlibras
DONDE: NC = R (Pie?’)/ 3885 (Pie?)

Esto se hace, evaluando para cada AT el ahorro de sneraia que se

terdria (AF) al incrementar el drea empleada (AA) , esto Gltimo

considerandao el ntmero de corazas que habria que incrementar para

asi tener ese ahorro de energia. Todo.esto, AE y AA traducido a

su eguivalente en costos, tablas V.2.7 y V.2.8.

Estos valores obtenidos anteriormente se grafican dando como
resultado la grifica V.2.2, en la cual se traza ademds una linea de
retorno de la inversién a un tiempo que se considere adecuado o a
uno previamente seleccionado, basado tal vez en un criterio de
cuanto se quiera invertir o cuanto se tiene para invertir; para
este caso, se eligid trazar esta linea para un tiempo de retorno de
1.35 meses, lo cual da para una misma inversibn (2.22 MM libras),
diferentes valores de ahorro por concepto de energia; sobre la
curva optimista se tendria un ahorro equivalente a los 20.1 MM
libras/afio, mientras que sobre la curva pesimista solo liegaria a
les 15.2 MM libras/afio. Ahora bien, es diffcil predecir en esta
etapa cuanta drea en exceso puede ser reusada; pero, una suposicién
elegida para este problema lo representa el punto "“A", gque
equivaldria a poder hacer uso de la mayor parte del &rea existente
debido a las caracteristicas de los equipos y de las corrientes gue
pueden gquedar inveolucradas’ para emplear esos equipos. El punto -

escogido '"A'" corresponde a una ATmin de 40 F. Por lo que ese

valor servira de base para proceder al redisefio.



TABLA V.2.7

CURVA OPTIMISTA
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ar AE An INVERSION AHORRO
MM libras MM libras/Afio
MMBTU/HR Pie?
30 99.8 143658 2.27 20.14
40 27.3 134040 2.0 19.64
50 94.8 124423 1.74 19.13
70 83.5 94a2ad o.01 15,85
90 71.5 71043 0.27 14.43
110 59.6 53175 r— 12.0
130 47.1 318490 ———— 9.5
150 24.2 17415 ———— 4.9
TABLA V.2.8 CURVA PESIMISTA
AT AE AA INVERSION AHORRO
MM libras MM libras/Afio
MMBTU/HR Pie!

30 99.8 143658 3.99 20.14
50 4.6 124423 3.46 1 19.13
70 83.5 94284 2.63 16.85
90 71.5 71043 1.98 14.43
110 59.6 53175 1.49 12.0
130 47.1 38450 1.09 9.5
150 24.2 17415 0.50 4.9

ESTA TESIS NO DEBE
SALR DE LA BIBLIGTECA
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Habiendo obtenide los datos base del redisefie, se procede a la
segunda etapa del mismo, "Redisefio de la red". El cual como ya se
mencioné en otra seccién del trabajo, consta de 4 pasos:

a) Andlisis de los intercambiadores existentes

b) Correccién de los malos intercambiadores

€) Poner nuevos intercambiadores

d) Evolucién

a) ANAT, S D 0S8 B ORES EXTS TES

Dentro de este paso se hace uso del diagrama de potencial de
temperatura, Qr&fica V.2.3, para ver que tan bien colocados se
encuentran los intercambiadores de la red (1 al 8).
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Diagramu de potencial do temp.
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Pudiéndnre notayr mue coms moior oslocadd @i poiues -lugar ésta-eld
intercambiador 1, luego el '8 y después todos los demis; para
cbrroborar énales son los mejor colocados se hace uso de la técnica
del problema remanente, explicada en el capitulo III. El resultado
‘de aplicar csta té&cnica se puede observar en- lta tabla V.2.9.



TABLA V.2.9
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VALORES DE AT minr , AREA y a PARA CADA INTERCAMBIADOR DE LA RED.

INTER No. AT mine A req. Pie’ a;
1 41 200823 1.0
2 41 195267 0.98
3 41 204091 0.95
4 41 201360 0.99
5 41 201048 0.98
6 14.3 208128 0.89
7 17.5 194291 0.985
8 41 155090 1.0

LOS CALCULOS SE HICIERON CONSIDERANDO UN .CONSUMO DE. ENERGIA DE
397.5 MMBTU/aR PARA CALENTAMIENTO.

Todos los intercambiadores tienen buena eficiencia, pero el 6 y 7

tienen pequefioc ATminr .

Examinando la red se nota gue 1los intercambiadores 2 al- 7
interaccionan entre si porque manejan una corriente comin (crude);
y si se corrigiera el intercambiador 6 y 7 se afectaria tal vez el
funcionamicnto de los siguientes aungue estén bien puestos, por lo
gue no s¢ puede aceptar que estos intercambiadores sean aceptados

como bien coloe

cadss.



83
Los intercambiadores 1 y 8 si se pueden aceptar como bien colocados

en la red ya que ambos tienen eficiencia de 1.0 y ATminr =41,

ademds de gue como no interaccicnan con otro no se ve afectado su
funcionamiento.

Por lo tanto de este andlisis se eligen a leos intercambiadores 1 y
8 como bien puestos y candidatos a no modificarse en la red.
con esto fijado, se determina la eficiencia v el ATminr combinade

de estas dos unidades (1 y 8); para el mismo valor de Q=397.5
MMBTU/HR.

ATminr = 41.0 AREA REMANENTE (1 y 8) = 147 416 Pie?

sy prov. rem 1y &= 204896.5 / (150552 + 4526 + 49818) = 1.0

Ahora bien, como se van a mantener los intercambiadores 1 y 8, la
red quedaria como es mostrada en la figura V.2.2 y el esguema de
manejo de potencial de temperatura queda come el de la grafica
v.2.4. . : T : - -
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Ahora se calcula el «, Yy ATminr de cada intercambiador

considerado de la red anterior, pero sin tomar en cuenta a los
intercambiadores 1 y 8, tabla Vv.2.10.

TABLA V.2.10

INTER No. AT minr A req. Pie? a
2 -— indefinido -—-
3 2 142410 n, a8
4 32 151758 0.94
5 30 151414 0.92
6 10 168029 0.77
7 8 152411 0.88

LOS CALCULOS SE HICIERON CONSIDERANDO UN CONSUMO DE ENERGIA DE
397.5 MMBTU/HR PARA CALENTAMIENTO.

CIO o} QS TERCAMBIADORES
Habiendo hecho el andlisis anterior, Y elegido a los
intercambiadores que se consideraban bien puestos en la red. Se
procedi6é luego a corregir los intercambiadores mal colocados v como
todos sa afectan entre si (del 2 al 7) se inicia de la temperatura
final de la corriente o sea de la temperatura de salida (329 F). La
correcién de los intercambiadores se hace por medio de el mé&todo y
las ecuaciones explicadas en el capitulo III para este fin. Es
decir, que se recalcula cada intercambiador teniendo en cuenta la
temperatura que interesa a la salida o entrada de dicho
intercambiador, el valor de Hi de las corrientes para calcular una
U (coef. global de transferencia de calor); esa U , junto con el
valor del &rea existente del intercambiador, se sustituye en las
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ecuaciones ya mencionadas (para las cuales se designa una
temperatura de acercamiento caliente o fric), obteniéndose un calor
a transferir por oese intercambiador y con &1, se obtienen las
temperaturas faltantes del mismo. En el apéndice B s& muestra la
aplicacién de estas ecuaciones en la correccién del intercambiador
nimero 2 para su mejor comprensién.

De la correccién y/o relocalizacién hecha, se obtuvo una red, en la
cual logs intercambiadores hacian buen uso de su drea existente (ag,

cerca de 1.0) vy tenfan una hiena ATnins | La tabla V.2.41, muestra

los resultados del andlisis del problema remanente para los
intercambiadores 2 al 7 de la red. Y la figura V.2.3, presenta la
estructura de la red de estos intercambiadores corregideos (sin el
1 y el 8), y marcando las nuevas posiciones y temperaturas de
entrada y salida a la que trakajardn estos intercambiadores.

TABLA V.2.11
ANALISIS DE PROBLEMA REMANENTE PARA LOS INTERCAMBIADORES 2 AL 7

No. INTER | A calc (i) A rp(i) ATminr (1) O (1)
2 13024 137290 41 0.98
3 o 11186 139671 41 ) 0.99
4 5153 134392 41 1.0
5 7508 144449 35 0.97
5] 21635 129947 35 0.97
7 13792 ) 130918 41 1.0
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donde: a_, (i) = At / ( Al + Atr i)
At = drea de la red completa, solo no se considera a los
intermbiadores 1 y 8 = 150 552 Pie?
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= El &rea requerida por los intercambiadores corregides (del 1 al
”), ya bien colocados es de 126 642 pie’ .

-~ El &rea min. requerida de la red para 397.5 MMBTU/HR de energia
minima requerida de calentamiento es de 204 896.5 pic?

~ El Area remanente de la red de los inter. 1 al 8, es decir el

ntercambios de

falta pa hager el reste deo les i

area gue hace falta para hacea te

calor para ese min. req. de calentamiento es 87 089.6 pie?
Por 1o tanto esta red tiene un:

Q™ 204 896.5 / ( 126 642 + 87 089.6 ) = 0.96

con ATminr (i) = 32



c) COLOCACIO VoS IN

Teniendo corregidos los
intercambidores
existentes, lo dque se
debe hacer es colocar
nuevos intercambiadores
para agotar la energia
que 5 e pueda
intercambiar entre las
corrientes calientes vy
frias; la grafica v.2.5,
presenta @l esquema de
potencial de temperatura

para los nuevos
intercambios propuestos,
notdndose como

CAMBIADO
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apropiadamente colocados en ese diagrama. Dichos intercambiadores
pero colocados en forma de red se pueden ver en la figura Vv.2.4,
donde solo aparecen estos nuevos intercambiadores,
momento se omiten los intercambiadores del 1 al 8, ya corregidos,
para facilitar esta etapa del rediseiio.

ya por el
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Luego de proponer los nuevos intercambiadores y representarlos en
el esquema de potencial de temperatura, es conveniente analizarlos
por medio de la técnica de "andlisis del problema remanente" antes
de decidir si esta o no bien colocado un intercambiador. Les
resultados de este andlisis para cada intercambiador, se presentan
en la tabla v.2.12.

TABLA V.2.12 ANALISIS DEL LOS NUEVOS INTERCAMBIADORES

INTERCAMBIADOR a ATminr (1)
a C.28 32
B 0.97 32
c 0.96 32
D 0.95 32
E 0.94 32
F 0.95 32
G 0.94 32
H 0.96 35
I 0.93 36
J 0.94 36
K 0.96 37
L 0.94 41
M 0.99 42
N 0.98 37
o 0.94 ) 36
P 0.94 46
Q 0,93 > 50
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Después de haber comprobado que estdn bien puestos los nuevos
intercambiadores, lo gque resta en esta etapa es juntar a los 8
intercambiadores originales con los nuevos propuestos ( de la A a
la Q ), con lo que se tiene a la red completa; figura V.2.5.
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Ahora que se tiene el disefic terminado para. un requerimiento de
servicios de calentamiento de 397.5 MMBTU/HR. El cual tiene 17
intercambiadores nueves con un &rea entre ellos de 92965 pie’. La
eficiencia de ‘drea (a) de la red es de 0.93 yue es mejor que la que
tenia la red existente de 0.786.

El calor a transferir por los calentadores disminuyé notoriamente,
" uno bajo de 464.9 a 393.67 y el otro de 29,92 a 3.02; asi también
disminuyé el No. de enfriadores ademds de gue bajo. la carga que
manejan los dos que quedan en la red.
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d)__EVOLUCION

Debido a que al obtener el disefio completo, también se incrementan
en gran medida el nimero de intercambiadores, se hace uso de este
tltimo paso de el proceso de redisefio, que es la evolucién para
tratar de obtener un esquema de la red lo mas parecido posible a‘ la
original para no tener que hacer tantos cambios a ésta. Por lo que
basado en el disefio completo nuevo, figura V.2.5, se procede a
hacer uso de "rutas y ciclos", explicados con un ejemplo en el
capitulo III; para disminuir el nGmero de equipos, redistribuir las
cargas de los diferentes equipos y asi minimizar. los cambios a
realizar en la red; pero, siempre bajo el esquema de el consumo de
energia para calentamiento calculado para la realizacién de todos
los cdlculos.

En las figuras V.2.6 a la V.2.13, se presenta como fue llevada la
evolucién de la red hasta el disefio final; en ellas se muestran las
rutas y/o trayectorias empleadas en cada «caso para la
redictribucién de la carga. Ademis. de gue en cllas se mareal la
carga (q) gue se redistribuyé.
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En esta nueva red propuesta como redisefio, figura Vv.2.13, hay 7
nuevos intercambiadores (B,C,D,E,F,I,K), asi como relocalizacién y
correccidn de los existentes. A continuacién se presenta el &rea de
cada uno de los intercambiadores gque estan involucrados en esta
nueva red.

INTERCAMBIADOR | AREA (pie’) FPARA LA NUEVA RED
1 15561
2 13267
3 17748
4 8750
5 10562
6 24046
7 20273
8 49818
B 6037
c 1630
D 5392
E 8133
F 2480
I 12416
K 4982

AREA TOTAL DE LA NUEVA RED PROPUESTA = 203 095 pie?
CON UN CONSUMO DE SERVICTOS DE:
' CALENTAMIENTO = 402.82 MMBTU/HR
ENFRIAMIENTO = 6.31 MMBTU/HR
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El disefic de la red original ocupa un drea total de 189 618 pie’;
con un consumo de servicios de :
calentamiento = 424.8 MMBTU/HR y enfriamiento = 99.79 MMBTU/HR

Lo gue falta saber es cuanta drea de la existente, se puede
aprovechar para los intercambiadores nuevos propuestos. Por 1o gue
en la siguiente tabla se muestra para cada intercambiador: el Area
existente, drea necesaria en la red redisefiada, &rea que le falta
.0 le scbra y su equivalente en no. de corazas para ver cuanta
pudiera ser utilizada por otro intercambiador (tamafio promedic de
la coraza= 3885 pie’).

INTER AREA AREA AREA Q’ | AREA Q’ | CORAZAS | CORAZAS
NECESARIA | ACTUAL FALTA SOBRA FALTAN | SOBRAN
1 15561 8144 7417 -— 2 ———
2 13267 19540 — 6273 - 1
3 17748 14948 2800 -— 1 -
4 8750 7181 1568 — 1 -
5 10562 10152 410 -— 1 -~
6 24046 28336 — 4290 - 1
7 202732 1272 701 ——— 1 -
8 49818 81744 -— 31926 - 8
B 6037 -— 6037 -—- 2 -
c 3£30 -— 3630 - 1 -
D 5392 —— 5302 - 2 -
E 8133 ——— 8133 ——— 3 -—
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CONTINUACION.....

F 2480 -—— 2480 -—-- 1 —-
I 12416 ——— 12416 ——— 4 —-——
K 4982 -— 4982 -—-- 2 -

TOTAL | 203095 |- 189618 55966 42489 21 10

si se pudiera usar toda el &4rea disponible sobrante (42489 pie?),
sole habria necesidad de incrementar el &rea en 13477 pie?; pero
come esto no es posible porgque cada coraza tiene un é&rea
determinada, lo que se hace es calcular cuantas corazas se pueden
usar en el rediséﬂo; y el resultado es 10 equivalente a un &rea de
38850 pie’. ¥ el area faltante es de 55966 pie’ eguivalente a 14.4
corazas, pero come es requerida para diferentes intercambiadores,
se calcula cuantas corazas necesita cada intercambiador ya sean
adicionales para un intercambiador existente o uno nuevo; y este
valor es de 21 corazas requeridas (de 3885 piel).

Por lo tante el namero de corazas nuevas a adicionar para esta red
redisefiada es de 11 equivalente a un irea de 42735 pie? (&rea total
de la red es de 232353).

Con este valor obtenido y con la energia consumida en la red
propuesta (redisefio) se evalGa econdSmicamente:

El ahorro de energia seria de : 494.8 - 91,98 MMBTU
equivalente a 18.56 MM de libras / afio.

Y la inversién que se tendria que hacer seria para comprar esas 1l
nuevas -corazas para los intercambiadores:

COSTO INVERSION = 20 000 + 107 570 (NC) y NC =11
COSTO DE INVERSION = 1.2 MM libras
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El tiempo de retorno de la inversi6n serfia a 0.8 meses (25 dias),
todo ello consideranda que todas las corazas se pudieran rehusar,
pero en casc contrarie, es decir que no todas se pudieran rehusar,
se tendrian que comprar todas nuevas, tanto para los
intercambiadores nuevos como para los ya existentes, el costo de
inversién seria de 2.3 MM libras y el tiempo de retorno entonces
seria de 1.5 meses (47 dias). Y una eficiencia del area empleada de
0.88 (= 204896.5 / 232353 }. Por lo gue resulta atractiva la nueva
red propuesta.

NOTAS:

Lo que procederia hacer después seria el calcular rigurosamente los
cambiadores de calor para corroborar lo hasta aqui obtenido ya que
la metodologia empleada lleva a obtener una nueva red propuesta gue
uge mas adecuadamente la energfa que la red original; basdndose en
simplificaciones para la realizacién de los calculos; como la
consideracién hecha para el cdlculo del rea minima requrida en la
que se emplea una ecuacién que supone una transferencia de calor
vertical entre las dos curvas compuestas (caliente y fria), lo que
es valido par el caso en que los valores de h (coeficiente
individuval - de transferencia de calor} sean iguales o con
diferencias menores a un oxden de magnitud; sin embargo da
aproximaciones buenas en otros casos {Ahmad S., Linnhoff B., Smith
R. (1990), Townsend W. y Linnhoff B. (1984), Ahmad S. (1985)]}.

Es conveniente aclarar que la corriente de nafta que sale por el
domo de la torre de destilacién atmosférica no se consideré para
integrarse en el presente trabajo; debido a las diferentes posturas
que existen en cuanto a 1la conveniencia de incluirse en 1la
integracién: una de ellas dice que de usarse para precalentar el
crudo de alimentacién lo que puede ocurrir es gque si se dafiara el
equipo de intercambio de calor, el producto importante de la planta
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{nafta) se mancharia (por diferencia de presiones entre las
corrientes) causando complicaciones posteriores por lo que por
seguridad esa corriente (domo de la torre de destilacién) se enfria
actualmente con agua. Ahora bien hay quien propone que para
.;aprovechar la corriente de nafta y que no provogue problemas
posteriores 1o que se debe hacer es que luego de intercambiar calor
con el crudo de alimentacién, la corriente de nafta producto, se
alimenta a la torre atmoférica (en los primeros plates) con lo que
en caso .de mancharse se rectificaria ahi limpiandose nuevamente;
con lo que se obtendrfa un importante ahorro en servicios de
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VI. CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

El objetivo inicialmente planteado, el preopencr mejoras a una
planta de proceso para hacer un uso mis adecuado de la energia en
la misma, fue cumplido haciendo uso de la simulacién y la sintesis
de procesos. Mostrindose en este trabajo, la forma en que se
combinaron ambas para lograrlo. Se hizo uso de la simulacién como
herramienta para elaborar la informacién que sirvié de base para el
posterior andlisis del proceso por medio de 1la sintesis;
particularmente de la solucién del problema de intercambio de calor
empleando la tecnologfa pinch, involucrando con elle costos de
energfa, equipos y tiempo de retorno de inversién. Asf como gque se
presentan los listados de los resultados de la simulacién, y el
procedimiento seguido empleando 1la tecnologia pinch para el
redisefio de la red de intercambio de calor.

El uso del simulador de procesos tiene una serie de ventajas
atractivas para el estudio, andlisis y optimizacién de procesos: 1la
reduccién de trabajo de cilculos numérices, el manejo de gran
ntmero de ecuaciones y cifras, precisién en los calculos y 1la
velocidad con que se realiza la evaluacién de los equipos y
procesos al variar alguna(s) condicién(es) de operacién.

El tener informacién confiable de €1 o los procesos en estudio es
imporiante, ya que ésta, es la pase de los resultados gue ‘se
obtengan; es. decir, que si los. datos de que parte el estudio son
confiables, los resultados que se obtengan pueden ser buenos, de
otra manera no se tendri la seguridad de que lo obtenido sea
correcto. Por 1lo tanto es recomendable el hacer uso de 1la
simulacién de procesos como paso previo de andlisis o como anilisis
por-si mismo.

El anédlisis previo incluye consideraciones de tiempo de retorno e
inversién de capital (costos). Ademéds proporciona un correcto punto
de inicio para el redisefio, 10 cual reduce la necesidad de examinar
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diferentes alternativas de redes. Es un procedimiento directo,
sencillo, deducido de datos de las corrientes, datos de costos e
informacién de los intercambiadores existentes.

El procedimiento de redisefio de la red reportado por Tjoe, se basa
en el uso del Area de cada intercambjador en la red; y es bajo esa
base gue mejorando el uso de cada uno de ellos, se propone el
mejorar la red completa. No reguiere mucha informacién inicial por
1o que resulta atractivo y claro. Ademés, el procedimiento conduce
a un red propuesta mejor que la inicial (de la que se parte), y al
invelucrar criteris do oostos para
puede elegir la m&s adecuada dependiendo de las posibilidades de
inversién. Otro punto importante es la inclusién  de las
herramientas para lograr todo ello: diagrama de potencial de
temperatura, andlisis del problema remanente y la técnica de cambio
de intercambiadores.

El diagrama de potencial de temperatura puede ser usado para
mostrar que tan bien esta puesto un intercambiador. Sin embargo,
solo provee LInformacién cunalitativa. Consecuentemente, la
contribucién individual del funcionamiento de un intercambiador en
la red no es precisa.

El anilisis del problema remanente da en forma cuantitativa una

medida de que tan hien egta colocado un intercambiador en términas

de uso del &rea. La evaluacién de ATminr proporciona el anilisis

del area remanente al intercambiador (es decir el resto de la red);
con lo que se puede cuantificar que tan bien puesto esta dicho
intercambiador. Por lo tanto, el andlisis del problema remanente

(drea y ATminr ) es mucho mejor herramienta, ya gue en base a &l

se elige que intercambiador se queda y cual hay necesidad de
cambiarlo.
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El cambio de intercambiadores es una herramienta también muy Gtil,
ya gue la relacién que guardan las ecuaciones a usar para este fin,
llevan a modificar algin intercambiador perc haciendo uso del &rea
existente original del misme en su totalidad.

Es recomendable estudiar la unidad de Destilacién Atmosférica pero
considerando los cuatro casos de operacidn, 1o que proporcionaria
un mayor conocimientc de oportunidades y restricciones a posibles
modificaciones que se pudieran realizar a la unidad al aplicar la
tacnologfa ninch,

Es conveniente también el incluir en un estudio la integracién de
la corriente de domes de la torre atmosférica ya gue representa un
importante potencial de ahorro de energia, en servicios de
calentamiento y enfrlamiento, para la mencionada planta con lo que
se podria cuantificar cuanto seria el ahorro ademds de 1las
modificaciones que habria que hacer para lograr ese ahorro.

Es recomendable analizar Jas plantas existentes, debido a que
fuercn disefiadas bajo crituerios diferentes a los actuales (las de
los afios 60’s y principios de los 70’s), en los que no importaba
tanto el consumc de energia, sino la produccién solamente. Adends
de que actualmente procesan otro tipo de cargas y no con las gque
fueron discfiadas.
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LISTADO DE LA SIMULACION DE. LA PLANTA ATMOSFERICA

La simulacién de la planta Atmosférica fue hecha con el simulador
CHEMCAD como ya se menciond; pero, debido a la capacidad de la
computadora donde se trabajé, tuvo que dividirse 1la planta en dos
secciones; la primera denominada "ATMOS.DAT" mostrada en la figura
(A.1), la cual contiene lus equipos principales; la segunda parte
"PARTEZ2.DAT"” mostrada en la figura (A.2), que contiene los eguipos
suplementarios.
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LIV

Yous

e . mones e e s s 1 0 s e ] o

N L N R T




110

-]

<t s e s s ey e e
T S R T L L
o [ o e s o e vy e mmr |
I T T T




CHEHCAD 2 Version 2.3 Page 4,1

Filename : atmos.DAT
Date: 1-Jan-B0 Time: 1:08 am

FLOVSHEET SUMMARY

Equlpment Stream Humbers
1 HTXR 12 71 -13 -72
2 HTXR 4 73 -14 -74
3 HTXR 14 82 -15 -83
4 HTXR 15 78 -16 -79
5 HTXR 16 B& -17 -87
& HTYR 17 82 —18 -00
7. VALY 74 =75
8 VALV 90 -91
9 MIXE 18 1 -22
10 CSEP 22 -23 -24
11 HIXE 23 20 -25
12 CSEP 25 -26 -21
13 PUMP 21 -1
14 HTXR 26 92 -27 -93
15 VALV 27 -28
16 SREF 28 -2
12 TOWA 36 2 -30 ~-29
18 PUMP 29 -31

19 FIRE 31 -5
20 SREF 5 -32

~#1 . CRUD 75 91 32 -38 ~J37 -49 ~-56 -57 -47 -51 -S54

22 DIvl 38 -40 -42 -43
23 VALY 13 -4

24  HTXR 40 -41
25 PUMP a1 -36
26 PUMP 49 -73
27 PUMP 47 -71

28 PuMP 51 -78
29 PunpP 56 -89
30 PUHP 54 - =R&K
317 "PUMP - 57 -82

- 32 - PuMp 37 -65

33 HIXR 65 -66

34 VALV 66 -92

Stream Connections

Stream Equipment Stream Equipment Siream Equipment
From To From To From o
1 13 9 28 15 16 65 a2 1
2 16 17 - 29 17 18 66 33 34
a 23 2 a9 17 71 27 1
5 19 20 31 18 19 72 1
12 1 32 20 21 73 26 2
13 1 23 36 25 1?7 74 2 7
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Stream Connections

Stream Equipment Stream Equipment Stream Equipment
From To From To From To
14 2 3 a7 21 32 75 7 21
15 3 4 38 21 22 78 8 B
16 a S 40 22 24 79 a
17 5 6 a1 24 25 82 31 3
18 6 3 az 22 83 3
20 11 a3 22 86 0 s
21 12 13 a7 21 27 87 5
22 9 10 49 21 26 a9 29 6
23 10 11 51 21 28 90 & 8
24 10 54 21 30 91 a 21
25 11 12 56 21 29 92 34 14
%6 12 14 57 21 N 93 1a
7

Reeycle Sequence
3 33 34 29 7 6 3] 9 10 11 12 13 14 15 16 17 18
Recycle Sequence
19 20 21 30 28 27 31 26 22 24 25 1 23 2 3 a 5
Cut Streams
17 56 74 1 % 37
Accelerated Streams
17 56 74 1 36 37
Wegstein Convergence Methed, frequency = 2

Aecycle calctulations have converged

COMPONENTS
62 2 3 4 S 6 1007 1008 1009 1010 1011 1012 1013
1014 1015 1016 1017 1018 1019 1020 1021 1022 1023 1024 1025 1026
1027 1028 1029 1030 1931 1032

THERMODYNAHICS
Yiwstlua madaet  :Panc—-Robinson

Enthalpy model :Peag-Robinson - S . .
Vater immiscible SO




Fage 313
Tover Summary, unit # 21 ’

P

Ko. of stages, main column 41 3L 1/Cond. P psia 9.50000
1st fead stage [:] Stg 2/Tower vop P psia 10.0000
2nd feed stage A Tover del P psina 10.06000
drd feed stage ;]
1st sidestroam stage 8 Bottom steam Ilbmol/hr 1912,00
2nd  sidestream stage 28 1b/hr 33444.7
3rd sidestream stage a3 Steam temp. F 650.030
Steam pres. psia 43.2000
Condenser type: total
There is no redoiler.
Si{de strippers
Stripper no. 1 2 3
No. of stages a 4 4
Drav stage 9 17 26
Return stage o ia 23
Top P paia 12.0000 14,5000 16,5009
Stripper dF  psia 1.50000 1.50000 1.50000
Stean lbmol/hr 707.000 398.300 268,600
1b/hr 12736.6 7175.37 5199.13
temp. F 650.030 650.030 650,030
pres. psia 43.2000 43.2000 43,2000
Side exchangers
Side exchanger no. 1 2 3
Exchanger stg, loctn. a5 a9 53
There are 10 specifications onm this uait
1 Overhoad rate = 2950.00 ibmol/hr
2 1st sidestream rate = 4200.00 lbmol/hr
3 2nd sidestream rats = 1290.00 1bmol/hr
4 3rd s{destream rate = 415,000 1bmol /hr
5 ist sidestripper bottom rate = 1400.00 1bmol /hr
6 2nd sidestripper bottom rate = 650.000 ibmol/hr
7 3rd sidestripper bottom vate = 350,000 1bmol/hr
6 13t side exchanger duty = 11000.0 KBty /hr
9 2nd  side exchanger duty = 7500.00 KBtu /ir
¢'3rd - side excnanger duiy - 3502.00 ¥Beo she




Equipment name
aumber

No. of stages

1sL feed stage

2nd fesd stage

Stg 1/Cond. P psia

Cond. del P psiz

Tower del P psaia

Condenser mode

Condenser spec
Behniler mols

Reboiler spec.
Damping factor
Max. iterations

' Page 114

Tower Summary

17

?

1

7
39.2000
.000000
1.00000

4]
No Cond

Q
No Heor

1.00000
0




Equipment name
B number
Mode

Flow rate/ratie
Flov rate/ratio
Flov rate/ratio

Divider Summary

22
1

lbmal/hr
466,500
468,500
.000000

Page 15 -
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Component Separator Summary

Equipment name

numter 10 . 12
P out / del P psia 245.000 215.000
Top temp. mode o o
Temp out Temp out
Top spec. value F 284,000 284.000
Bottom temp. mode 0 a
Temp out Temp out
Bottom spec, value F 284.000 284.C00
Compounent split mode 1 1
Split destination Bottom Bottom
: 1bmel/shr lbmol/hr
Vacer 10625.1 10625.1
Methane .000000 .000c00
‘Fthane +UL0o000 .000000
Propane .000000 .000000
I-Butane .000000 000000
N-Butane .0o00c00 .000000
CTEQOL ,00Q090 .000000
CTECO2 .000000 .000000
CTE003 .000000 .000000
CTEOO4 .000000 000000
CTE00S .000000 .000000
CTEO06 .000000 000000
CTECO? .000000 000000
CTE0O8 .000000 .000000
CTEQ09 .000000 .000000
CTEQ1D .000000 .Qoogoo
CTEO11 .000000 .000000
CTEO12 .000000 .000000
CTEO13 .000000 000000
CTEO14 .000000 .000000
CTEOQ15 .000000 .000000
CTEO16 .000000 000000
CTEC1? .000000 .000000
CTEO18 .000000 .00C000
CTEO19 .000000 .Q00000 .
CTEO20 . 000000 .000000 Lo oo TR
CTEO?1 LOLOO0OY .000000 A
CTEO22 .000000 .000000 _
+ CTED23 . 000000 .000000
CTEO24 .000000 .000000
CTEO25 .G00000 .000000
CTEQ26 .000000 .0000CO

Hixer Summary

Equipment name
number 9 11
Outlet pres. psia 275.000 245.000

Vaive Summary

Equipment name
number 7 8 15 23
Pres. out Pres. out Pres. out Pres. out
Pres. spec psia 11,5000 16,0000 40,2000 389.000



Yalve Summary

Equipmeat nawme
number

Pres. spec psia

Heat

Equipmeat name
‘number

Dalta P str 1 psia

Delta P str 2 psia

T str 1 out F

I str 2 our ¥

Min. approach temp. F

Case flag

Calc. durty KBtu ,hr

Calc. LMID F

Calc. LMID factor

Utility option flag

Heat

Equipment name
number

Daita P str 1 psia

Delta P str 2 paia

T atr 1 out F

T str 2 out F

Hin. approach temp. F

Case flag

Calc. duty KBtu /hr

Calc. LMID F

Calc. LMID factor

Utilicy option flag

34
Pres. out
331.200

Exchanger Summary

1 2
15.0000 22.0000
10.0000 10.0000
110.000

133.030

10,0000 10.0000

Desizon Design

37746.6 67132,3

93.9528 131.432

1.00000 l.OOOgO
0

Exchanger Summary

5 6
15.0000 42 .0000
10.0000 10.0000
240.000 325.000
10.0000 10.0000

Design Design
20059,2 40881,0
93.1189 144.674
1.00000 1.00000

V) 4]

3
20.0000
5.00000
210.000

16,0000

Design

30989.4

151,938

1.00000
[s]

14
22,0000
15,0000
428.000

10.0000

Deaign

175400.

63,9362

1.00000
]

Page 117, ¢+

a
15,0000
10.0000
230.000

10.0000

Design

21076.6

90.2247

1.00000
0

24
3.00000
.000000
120.000

Design
-688,609

0



Equipment name
number
Deita P str 1 psia
Delte P str 2 psia
Spec. duty KBty /hr
Case flag
Calc, duty KBtu /hr
Utility option flag

Equipment name
number
Output pres, psfa
rump efficiency -
Vork required
hp

Heat Exchanger Summary

33
15.0000
000000

-28000.0

Design

-28000.0
0

Fuop Summary

13 18
.275.000 155.500
.000000 .000000
15.2666 167.785

Page 118

25 26
37.2000 391.000
.000000 .000000
2,78452 461,601




Equipment name
aumber
Output pres, psia
Pump efficiency
Work required
hp

Fump Summary

27 28
125.400 140.400
. 000000 .000000
47,7555 30,9552

29
97.2000
. 000000

45.0134

Page 119,

30
153.000
+ 000000

22.4216




Equipment name
number
Qutput pros.. psia
Pump efficiency
Vork required
chp

Pump Summary

31
126.600
.000000

24,0477

3z
370.500
.Q00000

461.97a

‘Page 1201
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Fired Heater Summary

Equipment name

- number 15

" Rated duty KBtu /hr .000000
Pres. drop psia 136.000
Temp. out F 695,000
Fuel val Bru/SCF 933.000
Thermal efficiency . 000000
Q@ absorbed KBtu /hr 225849,

Fuel usage SCFH 3268473,




Stream Reference Blocks

Equipment name

aumber 16 20
Mode 1 1
Source stream # 28 5
Deatination stream w 2 32
Option # 1 1

Phase option 0 0
Scale +500000 2,00000

Page 122




STREAM PROPERTIES

Btream No. 1
Phase Liquid
From Eqp # 13
To Eqp # 9
ibmol/hr 10625.1
Temp F 284,192
Pres psia 275.000
Eath KBtu /hr -62450.9
Cp Vap Btu/1b-R

Cp Liq Bru/lb-f 1.04830
93 Traclive Yapor +00LUVL
Average Mol Ve 18.0200
~ = Liquid caly - -

1b/hr 191464.
5f tens dyne/cm 50.7248
Th cond Btu/hr-ft-F 397586
Vise ¢p .193320
~ = Vapor only - -

1b/br

Cp/Cv

Compreas. factor

Th. cond Btu/hr-ft-F

Visc cp

Straam No. 12
Phase Liquiad
From Eqp 2 Feed

To Eqp # 1
1bmoishr 9749.25
Temp F 68.0000
Pres psia 447.000
Enth KBtu /hr -48339.6
.Cp Lig BruSib-R L424581
Mol Praction Yapar Ledelsfofels]
Average Mol Wt 211.489
= ='Liquid only - -~

1b/hr +2061686E+07
Sf teas dyne/cm 29.7857

Th cond Btu/hr-ft-F

Vise cp 5.89114

.738167E-01

2
Mixed

16

17

4874.63
401.423
40,2000
171411,
+550675
.607390
.320251
211.489

873205,
16.4588
.508410E-01
.537314

157726,
1.04191
«947049
«174595E-01
+.105197E-01

13
Liquid
1

23

9749,25
110.000
432.000
-10593.0
449694
.000000
211.489

- 206186E+07
7.6399
.717632E-01

3.39218

Pag 23 ¢
CHENCAD 2 - Vorsion 2.3
4 S
Liquid Mixed
23 19
2 20
9749,2% J€72.28
110.312 695.000
389.000 19.5000
-10593.2 361583,
.678384
.449908 .233289
.000000 +777076
211.489 251.885
.206186E+07 413897,
27.6188 14.0264
+717468E-01 .455913E-01
3.37729 .637500
511120.
1.01817
<969575
+230982E-01
.110932E-01
14 15
Liquid Liquid
z 3
3 4
9749,25 9749,25
179.748 210.000
367.000 347.000°
56539.1 87528.5
+490391 .507948"
000000 000000
211.489 211.489
+206186E+07 .ZOGIBGE¢O7
24.0052 22.397
+683034E~01 .6576512 01
1.43292 1.04004



STREAM PROPERTIES

Stream No.
Fhase
From Eqp #
To Eqp #

1bmoi/hr

Temp P

Pres psia

Enth KBtu /hr

Cp Liq Btus/lb-R

Mol Fraction Vapor

Average Mol Wt

- — Liquid only - -
1b/hr

3f tens dynescm

Th cond Btushr-ft-F
visc cp

Stream No,
Phase
From Eqp #
To Eqp #

1bmol/hr

Temp F

Pres psia

Enth KBtu /hr

Cp Liq Bruslb-A

Mel Fraction Vapor
Average Mol Wt

~.= Liguid onty ~ =
1b/hr

5f tens -dyne/cm

Th cond Btushr-ft-F
Visc cp

16
Liquid
4

S

9749,25
230.000
332.000
108605,
.519476
. 000000
211.489

J206186E+07
.872162

21
Liquid
12

13

10625.1
284.000
215.000
-62489%.8
1.04832
.000000
18.0200

191464.
50,7466
. 397590
.193477

17
Liquid
5

6

9749,25
248,626
317.000
128664,
.530223
.000000
211.489

.20618GE+07
20.4152
«649003E-01
+752820

22
Liquid
9

10

20374.3
285,352
27%.000
107094.
+593437
»000000
110.596

«225333E+07
20.0751
«712963E-01
.327616

Page |
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18 20
Liquid Liquid

6 Feed

9 11
9749.25 10625.1
285.557 260.000
275.000 245.000
169545, -67128.0
551346 1.00365
. 000000 ,000000
211.489 18.0200
.206186E+07 181443,
18,4385 53.4323
.630820E-01 .397486
.584540 .215631

23 24
Liquid Liquid

10 10

11 Product
9749.25 10625.1
284.000 284.000
245,000 245.000
167604, -624089,8
.550562 - 1.04832
.000000 .000000
211.489 18.0200
<206186E+07 191464,
18,5150 50,7466
+631537E-01 .39753%0
.590243 .193477



STREAM PROPERTIES

Btream No.
Phase
From Eqp #
To Egp #

lbmol/hr

Temp F

Pres psia

Each KBtu /hr

Co Vap Beudid-R

Cp qu Btu/1b-R

ol Fraction Vapor
Average Mol Wt

= — Liquid oealy = -
ib/hr

Sf tens dyne/cm

Th cond Btu/hr-ft-F
Visc cp

- -~ Vapor only — =
1b/hr

CpsCv

Compress., factor
Th-cond Htu/hr-fr-F
Visc cp

Stream No.
Phase
From Eqp #
To Eqp ¢

ibmol/hr

Temp F

Pres osia

Enth KBtu /hr

Cp Vap Btu/1b-R

Cp Lig Btu/iv-A

Mol Fractien Vapor

Average Moi Ut

~ — Liquid only ~ -
1b/hr

Sf tens dyne/cm

Th cond Btu/hr-ft-F
Visc cp

- = Vapor only - -

1b/hr

CpsCy

Compress. factor

Th ¢ond Biu/hr-fi-F
Visc cp

25
Liquid
11

12

20374.3
280,522
245.000
100476.

.591129
.000000
110.596

.225333E+07
20.3443
.715340E-01
»336019

29
Liquid
17

18
3672.38

397.273
a0 7000

131367,

606769
.000000
251.885

$25017.
16.1172
+590266E-01
499440

26
Liquid
12

13

9749.25
284,060
215.000
167422,

.550640
«000000
211,489

.206186E+07
18.5061
.631492E-01
.590243

30
Vapor

17
Product

1670.75

.505620

1,00000
97.6747

163150.
1.04724
932371
+143328E-G1
«962153E-02

6 125
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27
Liquid
14
15

9749,25
428.000
193.000
342822,

.632065
«006000
211,489

+.206186E+07
11.2033
.568186E-01
+312333

.31
Liquid
18

19

3672.38
397.493
152.5CC

131734.

606519
+000000
151.885

925017,
16.1345
+590189E-01
408058

28
Hixed
15

16

9749.25
401.423
40.2000

» 320251
211.489

J174541E+07
16.4588
.588410E-01
.537314

315453,
1.04191
.947049
.174595E~-01
.105197E-01

3z
Mixed
20

21

7344.75
695.000
15,5000
723166.
.678384
+7342089
777076
251.885

827794.
1a.0264
+455913E-01

JEATEQC
.102224E+07
1.01817
.969575
.230982E-01
»110932E-01



STREAM PROPERTIES

Stream No.
Phase
From Eqp #
To Eqp #

ibmel/hr

Tomp F

Fres psia

Enth KBty /hr

Cp Lig Btu/1b-R

Hol Fraction Vapor
Avaraga Mol Ut

- ~ Liquid oaly - -
1b/hr

Sf tens dyne/cm

Th cond Btu/hr-ft-F
Visc cp

Stream No.
Phase
From Eqp #
To Eqp #

1bmol/hr

Temp F

Pres psie

Eath KBtu /hr
Cp:Liq Btu/1b-R

Mol Fraction Vapor
Average Mol Vt

- - Liquid only - -
1b/hr

Sf tens dyne/cm

Th cond Btu/hr-£ft-F
Visc cp

36
Liquid
25
17

468.500
120.191
37.2900
«14.4662
.479684
.Q00000
122.253

57275.4
21.4913
+715B806E~01
.493279

41
Liquid
24
25

468.500
120.000
6.50000
~21.5557
.480162
000000
122.253

57275.4
21,5013
.715893E-01
.493835

37
Liquid
21

32

1603.24
866.701
20.0000
271034,
720627
.000000
539.768

865380,
16.1174
«468858E-01
.816807

42
Liquigd

22
Product

468,500
144.637
9.50000
667 .053
.495845
.000000
122.253

57275.4
20.1288
+704178E-01
.4298%6

ge 126 .

Pa
CHEMCAD 2 - Version 2.3

38
Ligquid
21
22

2950.00
144.637
$.50000
4200.22
.495827
.000000
122.253

360645,
20.1288
+704178E~01
.429896

43
Liquid

22
Product

2013.00
144.637
9.50000
2866.12
.495860
000000
122.253

246094,
20.1288
«70417BE-01
.429896

a0
Liquid
22
24

468.5G0
144,637
9.50000
667.053
.495845
.000000
122,253

57275.4
20,1288
.7G4178E-01
.429896

47
Lliquiag
21

27

1400.01
371.976
13.5000
31766.1
606356
.000000
181.424

253996.
14.8164
.603462E-01
.341698



STREAM PROPERTIES

Stream No.
Phase
From Eqp #
To Eqp #

lbmol/hdr

Temp F

Prss psia

Enth KBtu /hr

Cp Liq Beu/lb~R

Mol Fraction Vapor
Avorage rot Wt

- = Liquid only - -
1b/hr

Sf tens dyne/cm

Th cond Btu/hr-ft-F
¥isc cp

Stream KNo.
Phase
From Eqp #
To Eqp #

lomok/shr

Temp F

Preas psia

Eath KBtu /hr

Cp vap Btu/1lb-R

Cp Liq Btu/lb-R

Mol Fraction Vapor
Average Mol Wt

- ~ Liquid only - -
1b/br

Sf tons dyne/cm .
Thitvud Bew/ar-ic-r
Visc cp

— = Vapor oniy - —
1b/hr

CpsCv

Compress. factor
Th. cond Btu/hr-ft~F
Visc ¢cp

49
Liquiad
21
26

4199,99
365.954
11.5400
87661.8
608626
.000000
169.528

712017,
14.0644
.605977E-01
.304166

57
Liquid
21

31

414,999
613.617
17.9482
36849.8

.710137
.Q0c000
309.325

128370.
11.2746
.493022E-01
.441527

51
Liquid
21
28

650.002
476.633
16.0000
27660.5
651007
0006800
225.643

146668,
13.2438
.555627E-01
.382001

65
Vapor
32

a3

1603.31
667.182
370.500
272213.
.719682

1.00000
539.759

865404,
1.05273
.370003
.1357482E-D1
+743172E-01

CHEMCAD 2

54
Liquid
21
30

349.958
586.095
18.0000

272.568

95396.4
11.2233
.505611E-01
.400018

66
Vapor
33

38

1603.31
621.625
355. 500
244213,
.699253

1.00000
539.759

865404,
1.04962
. 365482
«123412E-01
+764852E-01

Page 3 .
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56
Liquid
21
29

1290.00
530.232
15.6400
72424.0
675611

noan
.2C00C0

249.049

321273,

12.0754

«531040E-01
90991

71
Liquia
27

1

1400.01
372.549
125.400
31e87.7

»604852
.000000
181.424
253996.

.GOSZOZE 01
.341008 B



STREAM PROPERTIES

Stream No.
Fhase
From Eqp ¢
To Eqp #

lbmol/hT

Temp F

Pres psia

Enth KBtu /&r

Cp Liq Btu/1b-R

Mol Fraction Vapor

Average Mol Wt

~ =~ Liquid only - -
1b/8r

S5f tens dyne/cm

Th cond Bru/hr-ft~F
Visc cp

Stream No.
Phase
From Eqp ¢
To Eqp #

lbmot/hr

Teap F

Pres psia

Enth KBtu /hr

Cp Liq Betu/1b-R

Mol Fraction Vapor
Average Mol Wt

— - Liquid only - -
1b/hr

Sf tens dyne/cm

Th cond Brushr-fr-F
Yisc cp

22
Liquid
1

Product

1400.01
87.8258
115,400
-5858.91
.438773
-000000
181.424

2533946.
28,1652
.733000E-01
1.79694

78
Liquid
28

4

650.002
477.244
140,400
27739.3
.649232
000000
225,641

146668,
13.2197
-555350E-01
.381292

73
Liquid
26

2

4199.99
367.499

«000000
16%.526

712017,
13.9982
.605275E~-01
+302563

79
liquid
a

Froduct

650.002
229,897
130,400
6662.72
.512020
. 000000
225.6413

136668,
23.708%
+668105E-01
1.09205

Page .
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74
Liquid
2

7

4199.99
198.000
381.000
21704.8
.506794
.000000
169.528

717017,
21,9357
.6B2546E-01
.641543

82
Liquid
31

3

414.999
613.807
126.600
36911.0
.710324
. 000000
309.325

128370,
11.2729
+A492935E-01
.441307

75
Liquid
?

21

4200.00
200,052
11.5000
21704.9
.509154
.000000
169.528

717084,
21.8350
.681610E-01
.634055

83
Liquid
3

Product

414,999
215,590
121,600
5921.59
.498732
.000000
309.325

128370,
26.68154
.674442E-01
2.78365



STREAM PROPERTIES

Stream No.
Phase

From Eqp #
To Eqp #

1dmol /hr

Temp F

Fres psia

Enth KBtu /hr

Cp Liq Btu/lb=R

Mol Fraction Vapor

Avolape Mol U

= — Liquid oaly ~ ~
1b/hr

Sf tens dyne/cm

Th cond Btu/hr-ft-F
Visc cp

Stream No.
Phase
From Eqp ¢
To Eqp #

lbmoi/hr

Temp F

Pres psia

Eath KBty /hr

Cp Vap Btu/lb-R
Cp.Liq Btu/1b-R

Mol Fractioan Vapor
Average Mol Wt

= = Liquid only - -
tb/nr

5f tens dyne/cn
Thoson2 Pru/hr-€e-F¥
Visc cp

- = Vapor only - -
1b/hr

Cp/Cy

Compress. factor
. Th' cond Btu/hr-ft-F
visc cp

86
Liquid
30

S

349.998
586 .360
153.000
25218.8
+699278
.000000
2172 5458

95398.4
¥1.2132
-505482E-01
399718

91
Liquid
-]

21

1290,00
325.383
16,0000
31656.7

.563002
~.000000
249.049

321274,
20.4387
-624406E~01
.817170

67
Liquid
5

Product

349.998
240.000
143.000
5159.57
.512933
.000000
272.568

95398.4
24.9378
+6633166E-01
1.66665

92
Vapor
34

14

1603.31
621.726
331,200
244219,
.699308

1.00000
539.759

865404,
1.04945
+ 340615
+123439E-01
. 763965E-01

a 129 -
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89
Liquid
29

6

1290.00
530.576
97,2000
72539.1
.674913
000000
249,049

321274,
12. 0640
.530884E-01
.390616

93
Liquid

14
Product

1603.31
295.142
316.200
68819.0

.537931
.000000
539.759

865404,
28.6654
.638214E-01
19,4677

90
Liquid
6

8

1290.00
3.5.000
87.2000
31658.1
.562641
. 063000
249.049

321274,
20.4554
+624581E-01
.818633



. Page 130.
DISTILLATION FROFILE CHEMCAD 2 - Version 2.3
Unit type: TOWR Unit name: Eqp # 17
* Net Flows * .
Teap Pras Liquid Vapor Feeds Products Duties
Sty ) 4 psia 1bmel /hr ibmol/hr Ibmol/hr 1bmol/hr KBty /hr
1 314.4 39,20 754.62 468,50 1670.7
2 330.0 39.37 744.76 1956.9
3 337,1 39.53 726.33 1947.0
4 342.0 32.7 701.42 19286.6
S - 347.0 39.87 652.76 1903.7
& .355.6 40,03 420,33 1855.0
? 397.3 40.20 1630.6 4874.6 3672.4
Str & 36 entars ste 4 1 &t 130.2 F, .2 LEEE-S . L0280 % vapov

Str # 2 enters stg # 7 at 401,4 F, 40.2 psia s 32.025 % vapor




DISTILLATION PROFILE

Unit type:

Temp
F

1aa.6

CRUD

Pres
paia
9.500

10.00
10.26

Unit name: Egqp 2
*  Not Flows
Liquid vapor
1bmol /hr 1bmol /hr
7586.6
B562.6 13819,
8791.95 18795,
8732.0 15024,
8587.9 14964.
8404.8 14820,
B8143.5 14637.
10664, 12845.
8122.9 15379.
7643.5 15048.
7331.4 14569 .
7157.4 14257.
7034.8 14083,
6889.0 13860.
6765.0 13003.
6593.7 12899.
5293.9 12708.
5070.2 12471,
4869.0 12247.
46863.1 12046.
4509.1 11860.
4348.9 11686.
4205.6 11526.
5244.1 10764,
5251.4 11802.
4423.2 11809.
4243.1 11662,
4051,4 11482 .
3848.2 11290.
3598.9 11087.
3301.3 10837.
3008,0 10580,
23353.4 10247,
2161.4 10007.
1915.1 9814.9
151%,0 Q568.7
708.99% 9168.5
2072.4 8362.5
1856.7 2381.1
1760.0 2165.5

2068.7

2

1

Feeds
tomol/hr

e
Nan
Ot
om
(=]

810.95

619,18
1290.0

732a.8

1912.0

Pa
CHEMCAD 2 - Ve

Products
ibmol /hr
2950.0
3282.4

5 roturn w
4200.0

* 2229.8

ss return *

* 1062.7

ss return *
1290.0

* 680.58

415,00

1603.2
steam

ge 131 |
rsion 2.3

Duties
KBty /hr
-.32167E+06

vater

s draw *

43 drav *

s3 drav *



DISTILLATION PROFILE

# 75 enters 3ty # 8 at
# 91 enters stz # 24 at

# 32 entors sty # 36 at

Page 132 . -
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Feeds Produces Duties
1bmsl/hT lbmo i /shr KBty /hur

2229.8 1536.8 .
1400.0 11000.
707.00 steam
1062.7 viv, 95
650,00 7500.0
398,30 steam
660,56 619.18
350.00 9500.0
288.60 sSteam
11.5 psia N +Q00 % vapor
16.0 psia ) .000 % vapor
19.5 psia + 77.708 % vapor
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Uadt type: HTXR  Unit name: Egp # 1
Heat Exchanger - Two-Stream Case
Inlet = stream # 12 Outlet = stream # 13

Temp F Pressure Delta § vap, mole vap., mass
psia KBtu /hr frac. frac,
68.00 447.0 .000000 .0000 .0000
72.20 445.5 3678.22 0000 .0000
76.40 444.0 7378.03 . 0000 .0000
80.60 442,5 11099.2 .0000 0000
84,80 441.0 14841.8 G000 .0000
89.00 439.5 18605.9 .0000 .0000
93.20 A38.0 223%1.2 .0000 0000
T.AT S38.5 a5338.0 LS00 +STTT
101.60 435.0 30026.1 0000 0000
105.80 433.5 33875.7 . .0000 .0000
110.00 432.0 37746.6 0000 .0000
Inlet = stream # 71 Outlet = stream # 72
Tewp F Prescsure Dolta Q vap, mole vap, mass
psia KBtu /hr frac. frac,
372.55 125.4 .000000 .0000 .0000
344.08 124.4 -4313.43 .Q000 .0000
315.60 123.4 -8507.50 0000 0000
287.13 122.4 «12582.4 .Qoo0 .0000
258.66 121.4 ~16537.9 .0000 .0000
230.1% 120.4 -20373.8 .0060 .0008
201.71 119.4 -24083.8 0000 0000
173.24 118.4 -27685.5 .0000 .0000
144,77 117.4 -31160.6 Q000 0000
116.30 116.4 -34514.5 .0000 .0000
87.83 115.4

—-37747.0 .0000 .0000
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Unit type: HTXR Unit name: Eqp & 2
Heatr Exchanger - Ivo-Stream Case
Inlet = stream # a Cutlet = stream # 14

Temp F Pressure Delta Q vap. mole vap. mass
psia KBtu /hr frac. frac.

110.31 38%.0 .000000 .0000 .0000
117.26 386.8 6451.66 . 0000 . 0000
124,20 384.6 12961.6 .0oC0 .00Qo
131.14 382.4 19529.8 . 0000 .0000
138.09 380.2 26156.1 .0000 . 0000
145,03 378.0 32840.7 .0000 0000
151.97 375.8 39582.9 .0000 .0000
158.92 373.6 46363.3 .0000 .0000
1565.606 37k.4 $3241.7 .0000 .0000
172.80 369.2 60157.8 . 0000 .0000
179.75 367.0 67131.6 . 0000 . 0000
Inlet = 3dtiream & 73 Cutlet = gtream # 74

Temp F Pressure Delta Q@ vap., mole Yap. mass

psia KBtu /hr frac. frac.

367.50 391.0 .000000 .0000 .0000
350.55 390.0 -7251.14 . 0000 .0000
333.60 389.0 -14382.7 .0000 .0000
316.65 388.0 ~21394.8 .0000 .0000
299.70 387.0 -28287.5 . 0000 .0000
282,75 386.0 -35060.8 . 0000 .0000
265.80 385.0 -41714.5 . 0000 .0000
240,85 384.0 —-48248.7 . 0000 .0000
231,90 383.0 ~54663.1 . 0000 .0000
214.95 382.0 -60957.7 . 0000 .0000

198.00 381.0 -67132.3 - .0000 .ggoo




Page 135

Unit type: HIXR - Unit name: Eap # 3
Heat Exchanger - Tvo-Stream Case
Inlet = stream # 14 Outlet = stream # 15

Temp F  Pressure Detta Q vap. mole vap, mass
psia KBtu /hr frac. frac.
179.75 367.0 .000000 0000 .0000
182,77 36%.9 3049,10 .0000 . ,0000
185.80 363.0 6109.72 0000 .0000
188.82 361.0 9181.40 +0000 .0000
191.85 359.0 12264.0 .0000 .0000
194.87 357.0 15357.6 .0000 .0000
197.30 55,0 184€32 1 0000 .S002
200,92 353.0 21577.5 .0000 .0000
203,95 351.0 24704.0 .0000 .0000
206.97 343%.0 27881.3 .0000 .0000 - -
210,00 347.0 3098%.4 . .0000 .0000 - s,
Inlet = stream ¢ 82 Outlet = stream # 83 s 3
Temp F Pressurs Detta Q vap. mole vap. mass
psia KBtu /hr frac. rac.

613.81 126.6 .000000 .0000 .0000
573,99 126.1 -3585.63 .0000 .0t00
534.16 125,6 ~7057,26 +.0000 .0000
494,34 125.1 -10425.1 .0000 .0000
454,52 124.56 -13688.2 . 0000 .0000
414.70 124.1 -16845.1 .0000 .0000
374.88 123.6 ~19894.6 .0000 .0000
335.06 123.1 -22835.3 .0000 0000
285.23 122.6 -25665.6 .0000 .0000
255.41 122.1 -28384.2 .0000 .0000

215.59 121.86 -30989.4 .0000 .0000




Unit type: HTIR

Heat Exchanger - Tvo-Stream Case

Inlet = stream #

Temp F Pressure

paia
210,00 347.0
212,00 345.5
214,00 344.0
216.00 342.5
218.00 341.0
220.00 339.5
422.0T 2i¢e,0
224,00 336.5
226.00 335.0
228.00 333.5
230.00 332.0

Inlet = stream #

smp F Pressure

psia
a477.24 140.4
452.51 139.4
427.78 138.a
403.04 137.4
378.31 136.4
353.57 135.4
328.84 134.5
304.10 133.4
279.37 132.2
254.63 131.4
229.90 130.4

Unit name:

15

OGutler =

Deita Q
KBtu /hr
+ 000000
2066.22
ai77.25
6272.98
8373.37
10478,8
32588.0
14703.5
16823.1
18947.4
21076.6
Cutley =

Delta Q
XBLu /hr

. 000000
-2331,47
-4612,57
~6844,53
—=9027.20
-11160.4
=13243.9
-~15277.6
-17261.0
-19194.0
-21076.3

Eqp #

stream ¢

stream #

4
16

79

vap. mole
frac.
.0000
.0000
.0000

vap. amass
frac,

.0000

. 0000
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Unit type: HIXR

Heat Exchanger - Two-Streaz Case

Inlet = stream #

Temp F  Pressure

psia
230.00 332.0
231.88 330.5
233.76 329.0
235.63 327.5
237.50 326.0
239,37 324.5
241.23 323.0
243.08 321.5
284,94 320.0
286.79 318.5
246.64 317.0

Inlet = stream #

Temp F Pressure

paia
586.38 153.0
551.7a 152.0
517.10 151.0
482 .47 150.0
447.83 149.0
413.19 148.0
378.55 147.0
343.91 146.0
309.28 145.0
274.64 144.0
240.00 143.0

Untr name:

16

Outlet =

Delta Q
KBtu /hr
.000000
2005.92
4D11.85
6017.77
8023.70
10029.6
12035.5
14041.5
160587,
18053.3
20059.2
Qutlet =

Delta Q
KBtu /hr
.0G0000
=2279.20
-4504.67

-i8332.9
=20059.2

Eap ¢ S
stream # 17

vap. mole
frac.

.0000

. 0000

stream & 87

vap. mole
frac.

.0000
.0000
.0000
. 0000
.0000
0000
.0000
.0000
+0000
.Q000
.0000

vap. mass
frac.
.0000
.0000
.0000
.0000
.0000
+0000
. 0000
.0000
.0000
.0000
.000C
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Unit type: HTXR Unit name: Eqp & 6
Heat Exchanger - Two-Stream Case
‘" Intet = stream # 17 Qutlet = stream # 18

Temp F Pressure Delta Q vap. mole vap, mass
paia KBty /hr frac, frac.
248.63 317.0 .000000 .0000 .0000
252,32 312.8 4008.15 .0000 . 0000
256.01 308.6 8041.26 .0000 .0000
259.71 304.4 12050.6 .0000 .0Q00
263.40 300.2 16156.1 .0000 .0000
267.09 296.0 20237.8 .0000 .0000
270.78 291.8 24335.7 .0000 .0000
274,48 287.6 28449.8 .0000 .0000
78,17 222.4 2586, 7 .8800 .0000
281.86 279.2 36726.7 .0000 0000
285.56 275.0 40889%.4 .0000 .0000
Inlet = stream # B9 Outlat = stresam # 90
Temp F  Pressure Delta § vap. mole vap, mass
psia KBty /hr frac, frac.
530.58 97.20 . 000000 .0000 . 0000
510,02 96.20 -4452.59 .0000 .0000
489.46 95.20 -8792.61 .0000 .0000
468.90 94.20 -13060.0 .0000 .0000
448.35 93.20 -17254.7 .0000 .0000
427.79 92.20 ~-21376.5 .0000 .0000
407.23 91.2 -25425.0 .0000 .0000
386.67 90.20 =-29400.1 .0000 .0000
366.12 89.20 -33301.3 .0000 .0000
345.56 88.20 -37128.4 .0000 .0000

325.00 87.20 -4G081.0 . 0000 .0000
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Unit type: HTXR' Unit name: Eap & 14
Heat Exchanger - Tvo~Stream Case
Inlet = stream # 26 Cutlet = stream # 27

Temp F - Pressure Dejta Q vap. mole vap. mass
psia KBtu /hr frac. frac.
284.00 215.0 000000 .0000 .0000
290,40 212.8 16448.9 .0000 .0000
312.680 210.6 33181.2 0000 .0000
327.20 208.4 S0076.7 .0000 .0000
341.60 206.2 67254,5 0000 .0000
356.00 204.0 B4674.7 .0000 . 000D
379.4u Z0i.8 02337, .annn .0000
383,80 199.6 120240. .0000 .0000
399,20 197.4 138386 .0000 .0000
413.50 195.2 156772. .0000 .08000
428.00 193.0 175400. R .0000 ,0000
Inlet = stream & 92 Outlet = stream # 93 -
Temp F Pressure Delta Q vap, mole V&P, Dass
psia KBtu /hr frac. frac,
621.73 331.2 .000000 1.0000 1.0000
589,07 329.7 -19551.5 1.0000 1.0000
556.41 328.2 —-38674.9 1.0000 1.0000
$23.75 326.7 -57363.0 1.0000 1,0000
451.09 325.2 ~-75608.4 1.0000 1.0000
4568.43 323.7 ~93404.0 1.0000 1,0000
425,78 322.2 -110775. © .0000 .0000
393.12 320.7 —127650. .0000 .0000
360.46 319.2 ~144053., 0000 .0000
327.80 317.7 -159979, .0000 .0000
295.14 316.2 ~175406. .0000 .0000

Unit type: TOWUR Unit name: Eqp # 17




Unit type: CRUD Unit name:
Distillation Unit - Condenser, NO Weboiler

Inlet = vapor from stage 2

Texp F Pressure

psia
276.76 10.00
263,45 9.950
250.13 9.900
236,82 9.850
223.51 9.800
210,20 9,750
136.03 5.750
183.57 9.650
170.26 9.600
156.95 9.550
133.64 9.500

Dolta ¢
KBtu /hr

000000
-41212.0
-27422.8
~109045.
-136722.
-161015,
-201366.
-218321,
-305168.
-322367.

Unit vype: HTXR Unit name:

Hleat Exchanger - One-5tream Case

Inler = stream # 40

Temp ¥ Pressure

psia
144.64 5.500
142,17 9.200
139.71 8,900
137,25 8.600
134.78 8.300
132,32 8.000
129.8%5 7.700
127,39 7.400
124,93 7.100
122.46 6.800

120.00 6.500

Eqp # 21

Eqp # 24

Outlat = stream ¢ 41

Delea Q
Kitu /hr

006000
-69.8548
-139.486
~208.900
-278.094
-347.064
-415.81a
-484,343
~552.654
~-620,741
~688,609

Uait type: HTXR Unit name:

Heat Exchanger - One-Stream Case

Inlot = strcam # 65

Temp F FPressure

psia
667,18 370.5
662.63 369.0
ASA.N7 367,5
653,51 J366.0
648.96 364.5
644,40 363.0
639.85 361.5
635.29 360.0
630.74 358.5
626,18 357.0
621,62 355.5

vap. mole

Egp # 33

Outlet = stream # 66

Delta Q
KBtu /hr
.000000
~2828.35
-5H56,77
-8477.15
-11289.5
-14093.7
-16890.0
-19678.2
-22458.2
-25230.1
-27993.9

vap. mele
frac.
1.0000
1.0000
1,0000
1.0000
1.0000
1.0000
1.0000
1.0000
1.0000
1,0000
1.0000

Gutlet = Overhead and Refiux

vap, mass
frac,
1.00C0
.8126
.6572

vap. mass
frac.

. 0000

.0000

. 0000

.0000

Q
[=]
Q
=]

vep. mass
frac.
1.0000
1.0000
1,0000
1.0000
1.0000
1.0000
1.0000
1.0000
1.0000
1.0000
1.0000
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Filename : parte2.DAT
Date: 1-Jan=-B0 Time: 1:57 am

FLOWSHEET. SUMMARY

Equipment Stream Numbers
1 HIXR 6 -19

2 HIXR 19 28 -20 -25

3 VALY 25 =26

4 HTIR 26 -7

S HTXR 87 -ea .
6 VALV 88 -9

7 HIXR 79 -80

8 VALYV 80 =-S5

9 HIXR 83 -84

10 VALV 6a -8

11 PUMP 43 -59

12 HIXR 59 -2

i3 Punp 37 -65

14 HTXR 65 ~66

15 DIVI 66 -67 -68

16 HTXR 67 -69

17 MHTXR 68 -70

18 MIXE &9 70 -92

Stream Coanections

Stream Equipment Stream Equipment Stream Equipment
. Fronm Te From To TOM To
2z [ E 28 2 - ks 69 16 18
5 33 26 3 4 n i7.oooie
& 1 37 13 79 7
7 4 a3 11 80 7 8
8 10 59 11 12 83 9
9 [ 65 13 14 8a 9 10
19 1 2 66 14 15 87 S
20 2 67 15 16 8a 5 6
24 2 68 15 17 92 18

COMFORERTS
62 2 6 1007 1008 1009 1010 i6ii 10122

o

3 a4 5 o1
1014.1015.1016 1017 1018 1019 1020 1021 1022 1023 1024 1025 102
1027 1028 1029 1030 1031 1032

THERMODYRAMICS

K—-value model :Pang-Robinson
Enthalpy model :Peng-Robinson
Vater {mmiscible



-Equipment name
number
Mode

Flov rate/ratio
Flov reote/ratis

Fauipment name
number
QOutlet pres. psia

Equipment nara
nuwber

Pres., spec psia

Divider Summary
15
[}
Ratio

. 500000
. 500000

Mixer Summary

id
331.200

Yalve Summary

3
Prea, out

6
Pres. out
a83.0000 73.2000

Page 142

8 10
Pres. out Pres. out

.~ 73,2000 73.2000
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Heat Exchanger Summary

Equipment name

number 1 2 4 5
Delta P str 1 psia 10.0600 10.0000 20,0000 25.0000
Delta P str 2 psia .000000 20.0000 .000000 .000000
T str 1 out F 240,000 260.000 120.000 120.000
Min. approach temp. F 10.0000 .
Case flag Design Design Design Design
Calc. duty KBtu /hr 28844.7 3844.05 . =27712.3 -5487.62
Calc. LMID F 126.838 24,0666 187,981 176.662
Calc. LHTD factor 1.00000 1.00000 1.00000 1.00000
Ueilicy option flag [¢] [\ [« 0

Heat Exchanger Summary

Equipment name

number 7 .9 12 14
Delta P ser 1 psia 20.4000 14,6000 10.0000 15.0000
Dslta P scr 2 psia .000000 .006000 .000000 .000000
T str I out 100.000 120.000 100.000
Spec. duty KBtu /hr -11000.0
Case flag Design Design Design Design
Calc. duty KBtu /hr -9048.72 ~5789.32 -5334,96 ~11000.0
Utility option flag 4] Q 0 "]

Heat Exchanger Summary

Equipment name

aumber - 16 17
Delta P str 1 psia 9.30000 9.30000
Delta P str 2 psia 000000 .000000
Spec. duty KBtu /hr ~7%00.00 ~9500,.00
Case flag Design Design
Calc. duty XBtu /hr ~7500.00 -9500.00
Utility option flag ] o]




Bquipmeat name
. aumber
Output pres. paia
Pump efficiency
Work required

hp

Pump Summary

11
113.500
.000000

41:.1706

Pago144

13
355.500
.000000

442,191




STREAM PROPERTIES

Stream No.
Phase
From Eqp #
To Eqp #

lbmol/hr

Temp F

Pres psia

Enth KBtu /hr

Cp Liw DBlusfib-n

Mol Fraction Vapor

Average Mol VL

~ — Ligquid enly - -
lb/hr

Sf tens dyne/cm

Th cond Btu/hr-ft-F
Visc cp

Stream No.
Phase
From Eqp #
To Eqp #

1bmol/hr

Temp F

Pres psia

Eath KBtu /hr

Cp Liq Btu/1b-R

Mol Fraction Vapor
Average Mol VWt

— = Liquid only - -
1b/hr

ofotias fyassis
SToweas gSyas/iz

Th cond Btu/hr=ft-F
Visc cp

2

Liquid

12
Product

2013.00
100.000

122.253

246095,
22.6234

+725367E-01

558326

B

Liquid

10
Product

414,998
120.277
73.2000
132.270
.244246
.000000
309.325

128369,
20 _804a

.717890E~01

6.71528

S
Liquid

8
Product

650.002
100.295
73.2000
—2354 70

* 056006
225.643

146668.

7

29.60
.727179g-01

3.32147

9
Liquid

&
Product

349.998

. 000000
272.568

95398.4
an, na1y

.7179033-01

5.248597

6 145, °
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[ 7
Liquid Liquid
Feed 4

1 Product
10625.1 10625.1
90.0000 120.000
265.000 63.0000

-99816.7 ~94045.9
1.00aa7 1.00497
.ooocco .000000
18,0200 18.0200
191464, 191464,
70.8522 67.9360
. 359158 »371135
.776874 .567532

13 20
Liquia Liquid

1 2

2 Product
10625.1 10625. 1
240.000 260,000
255,000 245.000

~70972.0 -67128.0
1.00409 1.00365
000000 .000000
18.0200 18.0200
191464. 191464,
55.6203 53.4323 .
.396478 .397486
.238422 .215631



STREAM PROPERTIES

Stream No.
FPhase
From Eqp #
To Eqp &

lbmei/hr

Temp F

Pres psia

Ereh KBty /hy

Cp Lig Btu/1b-R

Mol Fraction Vapor
Average Mol Ve

= = Liquid only = -
1b/hr

Sf tens dyne/cm

Th cond Btu/hr-ft-F
Visc cp

Stream No.
Phase
¥rom Eqp ¢
To Eqp #

1bmol/hr

Temp F

Pres psia

Enth KBtu /hr

Cp Vap Btu/1b-R

€p Liq Btu/ibv-f

Mol Fraction Vapor
Average Mol Wt

= = Liauid only - -
1b/hr

5f tans dyne/cm

Th cond Btu/hr-fr—F
Visc cp

= = Vapor only - =
1b/hr ,

Ce/Cv

Compress. factor

Th cond Btu/hr-fc-F
Visc cp

24 25
Liquid Liquid
Feed 2

3
10625.1 10625.1
284.000 264,134
245,000 225.000
-62489.8 ~66333.8
i.Gs222 1.00365
000000 »,000000
18.0200 18.0200
191464, 191464,
50.7466 52.9744
+397590 .397589
.193477 211451

a3 59
Liquid Liquiad
Feod 11

11 12
2013.00 2013,00
144.637 145,045
9.50000 113.500
2866.14 2970.96
495860 +495048
.000000 .000000
122.253 122.253
255090k, .- 246095.
20.1288 20.1089
.70417BE~01 +704000E-01
.22989%6 .428954

146,

Page
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26
Liquid
3

4

10625.1
264.133

18 0200

191464,
52,9745
.397589
.211453

65
Vapor
13

14

1603.24
667.155
355,500
272159,
.718702

1.00Q000
539.768

865380,
1.05263
.355139
-135734E-01
«742593E-01

7
Liquid
Feed

13

1603.24
£66.701
20,0000
171034,
720627
.annaoo
$39.768

865380,
16.1174
.468B58E-01
.816807

66
Vapor
14

15

1603.24
649 .452
340,500
261159..
.711881

1.00000
539.768

865380.
1.05153
.343952
-130927E-01
«750824E-01



STREAM PROPERTIES

Stream No.
Phase

From Eqp #
To Eqp #

1bmol/hr

Temp F

Pres psia

Enth KBtu /hr

Cp Vap Btu/1b-R
Mol Fraction Vapor
Average Mol Wt

- ~ vapor oniy - -
ib/hr

Cp/Cv

Compress, factor
Th cond Btu/hr-ft-F
Visc cp

Stream No.
Phase
From Eqp #
To Eqp #

lbmol/hr

Temp F

Pres psia

Enth KBtu /hr

Cp Liq Btu/lb-R

Mol Fraction Vapor
Average Mol Ut

- = Liquid only - -
1b/hr

Sf tens dyne/cm

.Th cond Btu/hr-ft-F
visc ip

67 68
Vapor Vepor
15 15
16 17
B01.621 801.621
649,452 649,452
340.500 340. 500
130580. 130580.
711681 711881
1.00000 1.00000
539.768 539.768
432690, 432690,
1.05153 1.05153
»343952 .343952
+.130927E-01 .130927E~01
.750824E-01 +750824E-01
79 80
Liquid Liquid
Feed 7
8
£50.002 650,002
229.897 100.000
130.400 110.000
€6662.97 -2385.75
.511986 .437145
+Q00000 . 000000
225.643 225.643
1466686, 146668,
23.7089 29.6204
.668106E-01 .727313E-01
1.09205 3.33351

Page 147,15
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52
Vapor

16

18

801.621
625.072
331.200
123080.
.700862
1.00000
539,768

432633,
1.04975
.339869
+124340E-01
+762355E-01

83
Liquid
Feed

414,998
215,590
121.600
$921.58
.498702
.000000
309.325

126369.
26.8154
.674442E~-01
2,78365

70
Vapor
17

18

801.621
618,330
331,200
121088,
.697793
1.00000
539.768

A32690.
1.04924
.341387
«122525E-01
.765581E-01

L3
Liquid
9

10

414.998
120.000
107.000
132.270
.444107
.000000
309.325

128369,
30.8167
.71B016E-01
8.75394



STREAM PROPERTIES

Stream No.
Phase
From Eqp #
To Egqp #

ibmol/hr

Temp F

Pres psia

Enth KBtu /hr

Cp Vap Btu/lb-f
Cp-Liq Btu/ib-R

Mol Fraction Vapor
Average Mol Wt

- — Liauid only — -
1b/nr

5f tens dyne/cm

Th cond Btu/hr—-ft-F
Visc cp

- = ¥Yapor only - -~
1b/hr

Cp/Cv

Compress. factor

Th cond Bru/hr-fe-F
Visc cp

a7 88
Liquid Liquid
Feed 5

6
349,998 349.998
240.000 120,000
143,000 118.000
5159 .57 =-328.050
+512902 444532
. 000000 . 000000
272.568 272,568
95396.4 You9u.a
24,9378 30.1065
.663366E-01 .718062E-01
1.66665 5.27365

e 148 )
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92
Yapor

18
Product

1603.24
621,639
331.200
244159,
.693346

1,00000
539.768

865380,
1.04956
» 340639
«123415E-01
+764005E-01
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HEATING CURVES CHEMCAD 2 - Version 2.3

Unit type: HIXR  Unit name: Eap » 1
Heat Exchanger -~ One-Stream Case
Inlst » stream # 6 Outlst = stresm & 1§

Temp F Pressure Delra Q vap. mole vap. mass
psia KBtu /hr frac. frac.

90.00 265.0 .QCQo00 .0000 .0000
104.91 264,0 2884.47 .0000 .0000
119,97 263.0 5768.94 .0000 .0000
135.02 262.0 8653.41 .0000 0000
149.96 261.0 11537.9 .0000 .0000
165,01 80,0 13422.4 . .0000 .0000
180.06 259.0 17306.8 R eieiere] .aan6 .
195.00 258.0 20191.3 .0000 .0000
209.95 257.0 23075.8 .0000 .0000
225.00 256.0 25960.2 €000 .0000
239.96 255.0 28044.7 . .0000 .0000

Unit type: HTXR  Unit name: Eqp # 2

Heat Exchanger — Two-Stream Case
Inlet = stream ¢ 19 Cutlet = stream ¢ 20

Temp F Pressure Delta § vap, meole Yap, mass
P3ia KBtu /hr frac, frac.
240.00 255.0 000000 .0000 .0000
242.00 253.0 384,400 .0000 .0000
243.99 253.0 768.800 .0000 .0000
246.00 252.0 1153.20 .0000 .0000
248.00 251.0 1537.60 .0000 .0000
250.01 250.0 1922,00 .0000 .0000
251.99 249.0 2306.40 .0000 .0000
254,00 248.0 2690.80 .0000 .0000
256.00 247.0 3075.20 .0000 .0000
258.01 246.0 3459.60 .0000 .0000
5c.oe 245.0 3844.00 .0000 .Q000
Inlet = stresm # 24 Outlet = seream's - 23
Temp F Pressure Delta vap.. mole vap. mass
psia KBtu /hr frac. frac.
284.00 245.0 .000000 .0000 .0000
282.09 2a43.0 —384.400 0000 .0000
280.16 241.0 -768.800 .0000 .0000
278.25 239.0 ~1153.20 .0000 .0000
276.35 237.0 -1537.60 .0000 + .0000
274,13 235.0 ~1922.00 .0000 .0000
272.13 233.0 -2306.40 o000 .0000
270,13 231.0 -2690.80 .00G0 .0000
268.13 229.0 -3075.20 ,0000 .0000
266.14 227.0 -3459 .60 .0000 0000

264.13 225.0 -3844,00 .0000 .0000



Unit type: HTXR Unit name:

Heat Exchanger - One-Stream Case
Inlet = stream ¢ 26

Teap F Pressure

p3ia
264,13 83.00
245,67 81.00
235,36 79.00
220.89 77.00
206.51 75.00
192.02 73.00
177.64 71.00
163,27 69.00
148.78 67,00
134.52 65.00
120,03 63.00

Eqp & 4

Outlet = stream # 7

Delta Q
KBtu /hr

. 000000
-2771.23
~5542,46
~8313.69
~11084,9
-13856.2
-16627.4
-19398.0
~22169.8
~24941.1
-27712.3

Unit type: HIXR Unit name:

Heat Exchanger - One-Stream Case
7

Inlet = stream #

Temp F  Pressure

psia
240,00 143.0
228.00 140.5
216.00 138.0
204,00 ' 135.5
192.00 133.0
180.00 130.5
168.00 128.0
156.00 125.5
144,00 123.0
132.00 120.5
120.00 118.0

vap. mole
frac.
.0000
.0000
.0000
.0000
0000
.0000
.0000

aon
.SCC0

.0000
.0000
.0000

Eqp ¢ S

Outlet = stream # €8

Delta @

¥ty /hr
600000
-583.827
~1159.93
-1728.29
-2268.87
-2841.65
-3386.60
-3922.70
~4452.91
-4974,23
-5487.62

-Unit type: HIXR  Unit name:

Heat Exchanger - Qpe-Stream Case
Inlet = stream # 79

Temp F Fressure

. psia
229.90 130.4
216,91 128.4
203.92 126.3
190.93 1z24.3
177.94 122.2
164,95 120.2
151.96 118.2
138,97 116.1
125.98 114.1
112,99 112.0
100,00 110.0

vap. mols
frac.

Eqp # .7

Gutliet = stream # 80

Deita @
KBtu /hr
.000000
-968, 800
-1923.49
~2864.05
~3790.43
~4702.58
~-5600.48
~6484.08
-7353.34
-8208.23
-9048.72

vap, mole
frac.

.0000

.0000

vap. mass
frac.
0000
+.0000
. 0000
.0000
.0000
» 0000
0000
.annn
. 0000
- 0000
.0000

vap. mass
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Unic type: HIXR  Unit name: Eqp ¢ 9
Heat Exchanger -~ One-Stream Case
Inlet = stream # 83 Outlet = stream # B4

Temp F. Pressure Detia Q vap. mele vap. wass
psia KBtu /hr frac. frac,

215,59 121.6 .0000090 0000 .0000
206.03 120.1 -608.26% -0800 .0000 .
196.47 118.7 =-1211.31 .N000 .0000
186.91 117.2 -1807.01 .0000 .0000
177.3% 115.8 -2396.05 .0000 .0000
167,80 114.3 ~-2978.41 .0000 .0000
158.24 212.¢ -3554.06 .0000 .0000
148.68 111.4 ~4123.00 .0000 Rrhilviv]
139,12 109.9 -4685.19 =0000 .0000
129.56 108.5 ~5240,63 +0000 .0000
120.00 107.0 -5789.31 -0000 .0000
Unit type: HIXR UYnit name: Eqp # 12

Heat Exchanger - One-Stream Case
Inlet = strean # 59 Outlet = stream & 2

Temp F Presasure Delta qQ ¥Yap. mole YAp. mass
. psia KBtu /hr frac. frac.
45,05 113.5 .000000 . 0000 .0000
140.54 112.5 ~547.565 -0000 .0000
136.04 111.5 -1092.00 .0000 .0000
131.53 110.5 -1633.31 .0000 .0000
127.03 109.5 -2171.51 .0000 .0000
122.52 108.5 -2706.56 .0000 .0000
118,02 107.5 -3238.47 .0000 .0000
113.51 106.5 -3767.29 .0000 .0000
109,01 105,5 -4292.97 .0000 .0000
104,50 104.5 -4815.52 .0000 .0000
100.00 103.5 -5334,96 .0000 0000
Unit type: HIXR ' Unit name: Eqp # .14

Heat Exchanger - One-Strean Case
Inlet = stream # 65 Qutlet = stream & 66

Temp F  Pressure Deita Q vap. mole vap. mass
. psia KRty /hr frac. frac.
667.15 355.5 .000000 1.0000 1.0000
665,39 354,90 -1109.00 1.0000 + 1,0000
. 663,63 352.5 ~2200.00 1.0000 1.0000
661.86 351.0 ~3300.00 1.08C0 1.0000
660.10 349.5 -4400.00 1.0000 1.0000
658,33 348.0 -4506.00 1.0000 1.0000
656,56 346.5 ~6600.00 1.0000 1.0000
654,78 345.0 -7700.00 1.0000 1.0000
653,01 343.5 -8600.00 1.0000 1.0000
651,23 342.0 ~9900.00 1.0000 1.0000

649,45 340.5 ~11000.0 1.0000 1.0000
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Unit type: HTXR Unit name: Eap # 16
Heat Exchanger - One-Stream Case
Inlet = stream # 67 Outliet = stream # &9

Temp F Pressure Deita Q vap. mole vap, mass

psia KBty /hr frac. frac.
649.45 340.5 .000000 1.0000 1.0000
647.01 339.6 ~750,640 1.0000 1,0000
644,58 338.C -1500.78 1.0000 1.0000
642.14 337.7 -2249.82 1.0000 1.0000
639.70 336.8 ~2997.67 1.0000 1.0000
637.26 335.9 -3744.35 1.0000 1.0000
634,82 334.9 -4489.88 1.0000 1.0000
/37,39 334.0 ~5234.26 1.0000 1.,0000
629.95 333.1 -5977.49 1.0000 1.0000
627,51 332.1 -6719.51 1.0000 1.0000
625.07 331.2 -7460,39 . l.0000 1.0000
Unitv type: HTXR Unit name: Eqp # 17

Heat Exchanger - One-Stream Case
Inlet = stream # 68 Outlet = stream # 70

Temp F Pressure Delta Q vap. mole vap. mass
paia KBty /hr frac. frac.
649.45 340.5 .000000 1.0000 1.0000
645,34 339.6 -957.928 1.0000 1.0000
643,23 338.6 -1914,60 1.0000 1.0000
640,12 337.7 -2869.238 1.0000 1.0000
637.00 336.8 -3822.30 1.0000 1.0000
633.8Y 335.9 -4773.34 1.0000 1.0000
630.78 - 334.9 -5722.50 1.0000 1.0000
627.67 333.0 -6669,72 1.0000 1.0000
624,55 333.1 ~7615.06 1.0000 1.0000
621.44 332.1 -8558.45 1.0000 1.0000

618.33 331.2 ~3499,98 1.0000 1.0000
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TBP/ASTM Curves deg F CHEMCAD 2 - Version 2.3
Btream No. 2 ] 8 9
TBP at 1 atm

0 Lig Vol %X 14.0 471.2 331.7 529 .7
5 150.4 481.3 546.7 576.7

10 179.8 492.7 619.6 585.0

20 220.5 513.4 655.9 800 .7

ao 251.2 527.1 678.0 615.4

40 277.7 534.6 €89.8 629.0

50 aez.0 544.5 705.8 641.4

60 324.5 556.7 726.5 652.8

T0 345.0 571.4 751.3 683 .1

80 364.4 588.4 78C .6 872.3

90 383.3 607.8 814.2 682.4

Q5 402.2 €18.§% 832.7 687 .8
100 426.0 628.0 LET ) 632.5
ASTH D86 at 1 atm

0 Lig Vol X 132, 502.1 492.8 682.5

210.5 506.2 599.7 595.0

10 227.2 510.7 636.0 598.1

20 253 .4 521.1 657.4 605.8

30 273.0 §28.0 670.4 €12.9

40 290.2 531.9 677.1 620 .5

50 306.0 537.1 886.3 627 .5

80 321.6 545.1 700.8 634.7

70 335.9 5§54.6 718.2 641.1

80 350.3 587.1 742.86 647.3

a0 364.5 581.4 770.6 654 .2

85 381.6 590.6 787.0 658.6
100 402.9 598.8 802.6 662
TBP at 10mmHg

0 Liq Vol % -121.4 235.2 123.0 316.3

-3 -18.3 243.5 297.2 322.1

10 4.1 252.8 3asa.1 329.0

20 35.8 289.7 388.6 342.2

30 59.6 281.1 407.3 354.5

40 80.4 287.2 417.4 365.9

50 99.6 285.4 435,02 27g.4

80 117.3 305.6 44e.8 386.0

70 133.€ 317.7 470.2 384.7

80 149.0 331.9 495.5 402.5

a0 164.2 348.2 524.8 411.1

95 179.4 357.1 540.9 415.7
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TBP/ASTH Curves deg F CHEMCAD 2 - Version 2.3
Stream No. 2 5 ] ]
D1160 at 10mmHg

0 Liq Vol % -87.2 252.9 134.4 332.5

5 -.5 257.0 309.2 335.3
10 18.3 261.6 370.2 338.7
20 45.7 275.2 396.3 349.3
30 86.3 284.3 412.2 359.1
40 83.6 289.1 420.2 368.1
50 99.6 285.4 421.2 376.4
60 117.3 305.6 448.8 386.0
70 133.8 317.7 470.2 394.
80 149.0 331.9 485.5 402.5
90 164.2 348.2 624.8 411.1
¥d 172.4 387 1 540.9 4
100 198.6 365.1 556.3 418.8
D86 with cracking :

0 Liq Vol % 132.9 496.4 487.7 §78.4

5 210.5 500.2 584.6 580.8
10 227.2 504.5 615.0 583.2
20 253.4 514.1 632.1 589.8
a0 273.0 520.5 642.2 595.8
40 280.2 524.1 647.3 602.2
50 308.0 528.9 654.2 608.1
60 321.6 536.2 664.7 613.9
T0 335.9 544.8 877.0 619.2
80 350.3 556.2 693.4 624.1
90 364.5 568.8 711.0 629.6
95 381.86 578.7 720.7 633.0
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TBP/ASTH Curvea deg F CHEMCAD 2 - Veraion 2.3
Stream No. 92
TBP at 1 atm

0 Liq Vol % 673.9
5 T62.2

10 810.8

20 881.4
. 30 939.2

40 998.4

50 1054.9

80 1116.1

70 1170.86

80 ifle.¢

90 1261.8

a5 1285.0
100 1306.0
ASTM DB6 at 1 atm

0 Liq Vol X 369.4
5 720.2

i0 748.2

20 809.4

30 859.7

40 909.4

50 960.3

60 1015.8

70 1085.2

80 1108.7

90 1147.9

85 1169.1
100 1188.C
TBP at 10mmHg

0 Lig Vol %X 403.9
5 479.8

10 521.8

& £83 R

30 635.4 : .

40 687.0 ;

50 740 .4

60 797.0

70 848.0

80 893.3

80 934.6

95 957.0
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TBEP/ASTM Curves deg F CHEMCAD 2 - Version 2.3
Strean No. 92
D1160 at 10mmHg .
Liq Vol % 439.1
499.1
10 532.6
20 591.9
30 641.2
40 689.9
50 740.4
60 797.0
10 848.0
80 $855.3
90 934.6
95 957.0
100 977.3
DBE with cracking EEE
0 Liq Vol % 641.4 S
5 678.4
10 697.0
20 733.3
30 759.0
40 781.2
5o 801.1
60 820.0
70 834.9
80 846.8
90 856.6
95 861.5
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TBP/ASTH Curves deg F CHEMCAD 2 - Version 2.3
Stream No. 12 72
TBP at 1 atm

0 Liq Vol % -2.2 360.1

5 147.7 3ag. 2
10 209.2 396.1
20 279.8 411.4
30 37N 7 425.5
40 A60.4 434.5
50 584.1 446.0
80 709.8 460.0
10 a77.¢8 4768.3
80 1032.2 495.1
90 1186.1 516.4
a5 1246.2 527.8
100 1302.0 536.7 B
ASTM D88 at 1 atm

0 Liq Vol % 121.56 401.5

5 203.5 414.8
10 237.2 418.8
20 300.4 425.9
30 382.6 432.7
40 462.3 437.8
50 555.5 443 .8
60 £79.9 453.0
70 823.1 483.9
80 952.3 478.0
0] 1080.9 493.9
a5 1129.8 603.5
100 1175.3 511.5
TBP at 10mmig

0 Lig Vol % -133.5 145.8

5 -20.4 168.1
id 27 a0 174.5
20 82.1 186.8
30 154.9 188.1
40 226.4 205.4
50 311.7 214.7
60 434.5 228.1
70 580.4 239.4
80 719.8 254.8
80 862.6 a72.2 B
95 919.7 281.4
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TBP/ASTH Curves deg F CHEMCAD 2 - Version 2.3
Stream No. 12 72
D1160 at 10mmHg

0 Lig Vol %X -125.2 168.7
5 ~14.5 179.8

10 31.8 183.0

20 85.3 192.8

30 158.0 201.8

40 227.0 207.5

50 311.7 214.7

€0 434 .5 226.1

70 580 .4 239.4

80 719.6 254 .8

o0 a82.6 272.2

95 919.7 281.4
100 973.5 28g9.0
086 with cracking

0 Liq Vol % 121.5 401.5
5 203.5 414.8

10 237.2 418.6

20 300.4 425.9

30 382.6 432.7

40 462.3 437.6

50 545.7 443.8

;1] 649.4 453,

70 740.8 483.9

80 798.1 473.5

90 839.3 488.6

95 852.1 497.7
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APENDICE B

EJEMPLO DE LA APLICACION DE ECUACIONES
PARA CORRECION DE INTERCAMBIADORES
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EJEMPLO DE CORRECCION DE UN INTERCAMBIADOR

EL INTERCAMBIADOR 2 ESTA MAL COLOCADO.

El esquema cl muestra como esta

werr LSQUTAA DIT OYTER ORICINAL ap o
inicialmente el intercambiador
2, con las temperaturas de ¢« o0 s aesse 023
entrada y salida de las
corrientes, el flujo masico por
la capacidad calorifica a P "
X 106 3w 3
presién constante (MCp), el '~
coeficiente individual de

transferencia de calor (Hi), el o

calor transferido en este
intercambiador y el drea existente del intercambiador.

AREA dot iater & 13024 pisd

Con la informacién anterior, se calcula el coeficiente global de
transferencia de calor:

1/U = { 1/H1 + 1/H2 } = ( 1/202.5 + 1780 )

U = 57.33 HR PIE? °F / BTU

Con éste y los Cp’s de las corrientes (de la tabla Vv.2.1), se
calcula el nuevo calor a transferir en ese intercambiador, haciendo
usc de las ecuaciones del capitulo III para la correccién de
intercambiadores mal colocados.

Q= (1 - (e¥)) ( CPc * CPh / (CPh-CPc)) ( ATc )

K'=UA ((1/CPh) - (1/CPc))
= (57.33) (13024) ((1/0.4584) - (1/1.2154)) ./ (1E6)

K =.1.0146

(1 ~ (e'®%)) (1.2154 * 0.4584 / (0.4584 - 1.2154)) (40)

Q= 51.754 ‘ i

o
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Ahora teniendo el nuevo calor a transferir, se calculan las nuevas
temperaturas del intercambiador:

Q = MCp AT ~-=> AT = Q / MCp = 42.6 —==>

Tci = 329 - 42.6 = 286.4

Yy como ATC =40 —===> Tho = 286.4 + 40 = 326.4

pero como se guiere que salga a 325, se iguala: Tho = 325

Y AT = 51,754 / 0.4584 = 112.9 —-==> Thi = 325 + 112.9 =437.9

con esto el intercambiador
corregido queda como es mostrado ‘""_‘—( H ze
en la figura sigquiente; con sus

nuevos valores de las
temperaturas de entrada Yy
salida. b4 la nueva &rea .10 208.4

requerida para ese intercambio
de calor, es de 13323 pie’.

Otra forma de comparar el como
estaba ‘antes y como quedo
después de la correccién el ™
intercambiador es por medio de

diagrama de potencial de

temperatura; en el cual se | *7®
observa comc fue su mejora en

forma esquematica. Esto. se
muestra en el esquema a 228

continuacién presentado. Con lo
que asi se obtuvo un

intercambiador mejor colocado Lo
i 820

que el inicialmente puesto en la o R .

red.
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