
101 

... UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA 
DE MEXICO 

FACULTAD DE QUIMICA 

PROPUESTA DE MEJORAMIENTO DEL 

TREN DE INTERCAMBIO DE CALOR DE LA 

PLANTA ATMOSFERICA DE TULA. HGO. 

T E S 1 S 
QUE PARA OBTENER EL TITULO DE: 

INGENIERA QUIMICA 

PRESENTA: 

SANDRA PATRICIA LAGUNA PLATA 

MEXICO, D. F. 
EllAMENES r~{OF~1O!'WJ!IS 

I'ACU!.T f.o lJf: Q::IlI\!ICA 

200L 



 

UNAM – Dirección General de Bibliotecas 

Tesis Digitales 

Restricciones de uso 
  

DERECHOS RESERVADOS © 

PROHIBIDA SU REPRODUCCIÓN TOTAL O PARCIAL 
  

Todo el material contenido en esta tesis esta protegido por la Ley Federal 
del Derecho de Autor (LFDA) de los Estados Unidos Mexicanos (México). 

El uso de imágenes, fragmentos de videos, y demás material que sea 
objeto de protección de los derechos de autor, será exclusivamente para 
fines educativos e informativos y deberá citar la fuente donde la obtuvo 
mencionando el autor o autores. Cualquier uso distinto como el lucro, 
reproducción, edición o modificación, será perseguido y sancionado por el 
respectivo titular de los Derechos de Autor. 

 

  

 



Jurado asignado 

Presidente: 

Vocal: 

Secretario: 

ler. Suplente: 

2". Suplente: 

Reynaldo Sandoval González 

José Antonio Ortiz Ramírez 

Celestino Montiel Maldonado 

Martin Rivera Toledo 

Gerardo Marin Flores 

Lugar donde se desarrolló el Tema: 

Laboratorio de Simulación de Procesos, 

Departamento de Ingeniería Química, . 

División de Estudios de Posgrado, Facultad de Química, 

Universidad Nacional Autónoma de México. 

Asesor del Tema: 

Sustentante: 



Agradecimientos: 

A todos aquellos que me ayudaron a terminar este trabajo. 

Te quiero M ... 



INDICE. 

INTRODUCCiÓN 

CAPITULO 1 

La ingenieria de procesos 

1.1 Sintesis, análisis y optimización. 
1.2 Simulación de procesos 

CAPITULO 2 

Generalidades 

2.1 Descripción del priceso 
2.2 Especificación de los productos 

CAPITULO 3 

Sintesis de redes de recuperación de calor 

3.1 método de pligue 
3.2 método de la Tabla Problema 
3.3 Diseño de Red 
3.4 Método de rediseño 
3.5 Análisis previo 

CAPíTULO 4 

Análisis de resultados 

4.1 Información de Diseño 
4.2 Análisis previo 
4.3 Simulaciones del tren de intercambio de calor 
4.4 Análisis de resultados 

CONCLUSIONES 

ANEXO 1 

BIBIOGRAFíA 

NOTAS AL PIE DE PÁGINA 



INTRODUCCiÓN 

La industria petrolera es de vital importancia en el desarrollo industrial del país, 

debido a los distintos productos y subproductos obtenidos del crudo, en las 

áreas químicas y petroquímicas. 

La refinación del crudo requiere de grandes cantidades de energéticos y 

cualquier mejora en el proceso representa una reducción considerable en el 

consumo de energéticos, ya que este tipo de industrias produce el 16% de la 

energía consumida en el ámbito nacional. 

La tendencia actual consíste en realizar mejoras a los procesos existentes para 

realizar una mejor administración de la energía, como una opción real y a corto 

plazo para aumentar el rendimiento energético de estas industrias que llegan a 

consumir gran cantidad de combustible no renovable. 

La disminución de los servicios en este tipo de plantas, como son agua de 

enfriamiento, energía eléctrica, combustibles, líquido as! como vapor en sus 

distintos niveles, es de gran importancia debido al consumo que se realiza. 

Los procesos con los cuales se trabaja en la industria petrolera actualmente no 

fueron creados con la idea de la utilización eficiente de la energía, ya que se 

produce sin importar la eficiencia del proceso, esto incrementa los costos de 

operación de la planta, hace que aumente el precio del producto, y trae como 

consecuencia, un proceso de baja calidad a un alto costo. 

El mejorar las condiciones de este tipo de procesos implica no s610 evitar el 

derroche de recursos, dentro de los cuales se encuentra el petróleo, sino el 

buscar el uso racional de éstos para realizar un aprovechamiento de los bienes 

al máximo. 



En una refinería la cantidad de energía utilizada en las unidades de destilación 

del crudo resulta de gran importancia, por esto no es posible utilizar cualquier 

cantidad de energía para la producción; existen diversos caminos posibles, 

dentro de éstos se encuentra el mejoramiento de los procesos existentes, 

basados en el análisis para crear un sistema en el cual se aumente la 

productividad y rentabilidad haciendo más eficiente el proceso. 

El objetivo de este trabajo consiste en proponer modificaciones a los procesos 

actuales que lleven a un mejor uso de la energía con un bajo costo de 

inversión, basándose en un análisis de las condiciones y recursos con los 

cuales se cuentan, con ayuda de una simulación y una reestructuración de la 

red de intercambio de calor. 

Se trabajará en la sección de precalentamiento del crudo, y se utilizará tanto la 

síntesis de procesos como la tecnología de Pinch para el rediseño de la red de 

intercambio de calor, proponiendo diversos sistemas alternativos. 
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CAPíTULO 1 

LA INGENIERíA DE PROCESOS 

Analiza los esquemas de flujo de procesos que forman parte de cualquier planta 

química, económica, segura y fácilmente operable. 

En este capitulo se toma como base la ingeniería de procesos para atacar el 

problema de un sistema, tomando como herramientas principales la evaluación 

del proceso, con ayuda de la simulación para ejemplificar el problema de la 

planta atomosférica. 

La ingeniería de procesos busca la mejor tecnología y desarrolla con la 

información necesaria la mejor combinación de equipos y condiciones de 

operación, como son: presión, temperatura y velocidad del flujo, para obtener 

los máximos rendimientos en función de las especificaciones requeridas para 

cada proceso. Evalúa las distintas tecnologías para obtener la mejor propuesta, 

de acuerdo con las necesidades actuales y futuras con objeto de administrar los 

recursos actuales, de una manera económica y eficiente. 

Dentro de la ingeniería de procesos existen tres etapas: desarrollo del proceso; 

la innovación de procesos y el diseño de procesos. 

1.1.1 El desarrollo de procesos, es el primer paso de la ingeniería que con los 

mínimos datos necesarios y una necesidad, es posible construir una secuencia 

de operaciones unitarias, de las cuales se obtenga el producto con las 

caracteristicas deseadas. 

Dentro de esta rama, lo primordial es encontrar un arreglo que cumpla Con las 

necesidades actuales, con un mínimo de inversión, y con mejoras a estos 
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procesos obsoletos, en este caso la única limitación se encuentra en la 

inversión. 

1.1.2. La innovación de procesos, se encuentra orientada hacia la evaluación 

de procesos nuevos, esto es la búsqueda de arreglos para el mejoramiento 

integral del proceso, basado en una necesidad, pero en este caso es necesario 

contar con información clara y precisa de los procesos actuales, para poder 

realizar el cambio a una nueva propuesta, además de realizar nuevamente una 

inversión en equipo y asignar recursos en investigación, pruebas y desarrollo 

del proceso. 

En este caso es posible generar diversas actividades orientadas hacia la 

generación de un nuevo proceso, con ayuda de tecnologías, equipo 

instrumentación y parámetros de procedimientos conocidos, en donde seria 

aplicable una simulación del proceso actual y del nuevo, para poder realizar una 

comparación tanto económica como del beneficio obtenido. 

1.1.3. El diseño realiza actividades relacionadas como son: las bases de 

diseño; los balances de materia y energía; el análisis del flujo de proceso; 

cálculo de dimensionamiento y de los costos de los equipos. 

El diseño lo componen tres etapas: la síntesis, el análisis y la optimización. En 

donde éstas se utilizan en forma iterativa y secuencial, ya que es necesaria la 

utilización de las tres etapas para realizar una evaluación del proceso que se 

desea mejorar. 

~ La síntesis es la etapa en la cual se seleccionan las unidades de proceso y 

su interconexión, es decir, se propone la estructura básica, con la cual se 

iniciará el diseño y las primeras evaluaciones de su eficiencia; ésta ayuda a 

las estructuras alternativas, satisface las necesidades principales del 

proceso, pero no llega a ser la mejor hasta que esta combinación sea 

analizada tanto económicamente como con los requerimientos específicos 

del proceso. 
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Dentro de ta síntesis es posible escoger una estructura básica del diagrama de 

flujo de proceso y se eligen tos valores iniciales de las variables. 

Existen distintos métodos de síntesis: 

• Descomposición del problema. 

• Búsqueda de algoritmos y optimización directa. 

• Métodos heurísticos. 

• Métodos evolutivos. 

Dentro de la descomposición se tiene una separación del problema 

complejo en fracciones, en el cual se resuelve cada fracción 

individualmente, presentando una menor dificultad de resolución con un 

sencillo algoritmo. 

El método de búsqueda de algoritmos y optimización directa utiliza las 

técnicas de optimización y programación matemática para la búsqueda de 

las nuevas configuraciones alternas, de tal forma que se garantice que se 

encuentre la configuración óptima, teniendo como desventaja el tiempo 

invertido en esta búsqueda; este no es un método de fácil aplicación a todos 

los procesos, ya que se encuentran grandes limitantes en la realidad. 

Los métodos heurísticos son capaces de reducir el número de alternativas 

posibles, ya que se guían por el sentido común, la limitarante se encuentra 

en que éstos por sí mismos no identifican la óptima solución ya que se 

basan en el conocimiento del sistema real y de sus limitaciones. 

Los métodos evolutivos se identifican por la generación sucesiva de 

configuraciones del proceso, cada uno basado en el anterior y presentando 

una mejora con respecto a la anterior, llevando un procedimiento lógico 
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involucrado; la limitación de este método se encuentra en que se depende 

de la estructura inicial. 

La sintesis de procesos de acuerdo a su naturaleza se clasifican en: 

" Redes de recuperación de calor. 

" Sistemas de seNicios, calor y potencia. 

" Sistemas de separación. 

" Rutas de reacción. 

" Redes de reactores. 

" Sistemas de control. 

" Procesos qurmicos. 

En los problemas de sintesis en redes de Intercambio de calor, se 

encuentra una gran aceptación debido a la gama de posibilidades que 

pueden llevarse a cabo debido a su naturaleza, en donde se debe encontrar 

una red que integre eficientemente toda la energía disponible al menor costo 

posible, con la ventaja de una gran disminución de los seNicios que 

generalmente son utilizados en el proceso actual. 

En los sistemas de servicios, calor y potencia, se encuentran 

íntimamente involucrados con los anteriores, ya que si se logra mejorar el 

tren de intercambio de calor, disminuyen los seNicios y es posible utilizarlos 

en los procesos en los cuales se requiera una mayor potencia, con esto se 

disminuye el costo de operación de la planta. 

Dentro de las secuencias de separación se aplican las reglas heuristicas y 

los procedimientos algoítmicos, identificando la mínima cantidad de 

productos que es factible producir con los sistemas de separación que se 
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encuentren disponibles, con ayuda de una evaluación de costos se realiza la 

elección de la mejor secuencia de separación, con esto se llega a 

redimensionar los equipos existentes y la evaluación actual del proceso. Se 

puede observar que se encuentra limitado en una proporción considerable 

por el equipo que se encuentre en operación. 

Cuando se considera el mejoramiento de la ruta de reacción el resultado es 

un cambio total del proceso, esto nos lleva a un cambio total de equipos, por 

lo tanto es necesario el realizar una mayor inversión inicial. 

El realizar un cambio dentro de la red de reactores implica el realizar una 

gran inversión en investigación micro y la prueba en planta piloto, además 

de la inversión para asegurarse de que los nuevos reactores cumplan con 

las especificaciones deseadas para el proceso, dentro de éste, se encuentra 

la limitante del tiempo de realización del nuevo proyecto. 

Dentro de los sistemas de control es posible tener una mayor flexibilidad 

del proceso, pero debido a que éstos son de un alto costo, es necesario 

realizar una gran inversión, sin poder llegar a obtener una disminución de 

los costos de la planta. 

El diseño de los procesos químicos es el más general de todos, en donde 

se selecciona en base a nuevas tecnologias el mejoramiento del proceso 

con ayuda de los sistemas de transporte de materia, transferencia de 

energia, almacenamiento y control de sistemas, se encuentra en éste una 

considerable complejidad, debido a su forma ilimitada es es necesario llevar 

una secuencia lógica y contar con una estructura para el diseño. 

:.. El análisis evalúa el funcionamiento de las estructuras propuestas en la 

etapa anterior, y éste se basa en el balance de materia y energía, tamaño y 

costo de los equipos y la evaluación del valor del sistema, este último 

involucra el objetivo principal del análisis, con esto se le da mayor o menor 

valor al aspecto económico o a la eficiencia del proceso. 
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En el análisis se incluyen los datos de las corrientes de materias primas, a 

la entrada, como son composición y condiciones. El cálculo es realizado 

generalmente de la concepción de una estructura real que transforme las 

corrientes en los productos deseados a las condiciones necesarias. 

);. La optimización puede realizarse de dos formas, ya sea involucrando las 

variables o la estructura del proceso, en la primera, lo más común es 

cambiar las condiciones de operación como presiones, temperaturas; y en la 

segunda opción se realizan propuestas de cambios de equipos o 

interconexión entre los mismos. 

El paso de la optimización de procesos nos ayuda al realizar una evaluación de 

nuestro proceso, ya sea una nueva propuesta o una estructura en operación, 

con esto se observa qué tan eficiente es nuestro sistema y si vale la pena 

realizar un cambio para mejorar el proceso; ya realizada la comparación entre 

varias propuestas tenemos un parámetro para elegir la estructura que mejor 

nos convenga y que se obtenga un mejor uso de los recursos y una más 

eficiente producción a un menor costo. 

Diagrama 1. Diseño de procesos 

I Necesidades ~ 

I Síntesis del proceso • valores iniciales 
--¡ 

I Diagrama de flujo Inicial JI I+-iariables de 
decisión 

Diagrama de flujo Inicial 

• Balances de materia y energía. Optimización 

• Dimensionamiento y costo del equipo. Optimización de estructural. 
variables. • Evaluación económica. . 

l 
I 

Diagrama de flujo final. .~ .. '-.0-- ..,.-, 
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En la actualidad los sistemas mediante los cuales es posible diseñar un proceso 

es mediante una simulación. 

La simulación es la representación de un sistema mediante un modelo 

simplificado, el cual se resuelve para obtener información acerca del 

comportamiento del proceso, bajo ciertas condiciones y alcances. 

1.2. SIMULACiÓN DE PROCESOS 

Dentro de la ingenierfa de procesos un elemento para atacar el problema 

consiste en la simulación de procesos, esto permite la representación del 

comportamiento de un proceso mediante la aplicación de modelos matemáticos 

adecuados bajo ciertas condiciones y alcances del proceso en particular. 

La 'simulación de procesos es la representación particular con ayuda de un 

modelo matemático que se resuelve para obtener información del 

comportamiento del proceso ya sea a régimen permanente o en situaciones de 

emergencia, en ambos casos se observa que los algoritmos no son de fácil 

resolución, por este motivo es posible auxiliarse de la computación para facilitar 

el cálculo, sin llegar a realizar suposiciones que no sean correctas en estos 

casos, tenemos una mejor aproximación a la realidad del proceso a estudiar. 

La simulación del proceso es posible realizarla de dos formas: simulación en 

estado estacionario y simulación dinámica. 

1.2.1 En la simulación en estado estacionario, se observa el comportamiento 

del proceso a régimen permanente, contemplando situaciones dentro de los 

límites considerados como normales, su tarea principal es el cálculo detallado 

del balance de materia y energia del proceso, en el cual se realizará un 

dimensionamiento del equipo y su evaluación económica. 

1.2.2 La simulación dinámica representa el comportamiento transitorio del 

sistema, considerando situaciones como: arranque y paro del sistema; 
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operación fuera de diseño; la relación con las fluctuaciones de las corrientes de 

alimentación, y todas las demás situaciones de emergencia que no son posibles 

de simular. 

Es comprensible el uso de las computadoras debido a la complejidad de los 

sistemas y a la diversidad de variables que se tienen que tomar en cuenta. 

1.2,3. Sistemas de simulación de procesos en estado estacionario 

Un sistema de simulación es un algoritmo en el cual se llega a utilizar la 

información sobre el proceso qufmico, es posible analizar su diseño y la forma 

en que opera realmente; generalmente el análisis se dirige a los balances de 

materia y energfa, a el dimensionamiento del equipo, a la estimación de costos 

y a la evaluación económica. 

La ventaja principal de emplear sistemas de simulación por computadora 

consiste en el ahorro de tiempo y recursos en ingeniería, se considera la mejor 

alternativa de diseño y el proceso que se obtiene pude ser muy complejo, 

amplio y eficiente en costos de operación, consumo de energía y materias 

primas. 

La manera de abordar los sistemas de simulación en estado estacionario es 

generalrnente de dos formas: problema de simulación y la simulación 

controlada o de diseño. 

• El problema de simulación es en donde se consideran las variables 

asociadas a las corrientes de alimentación y los parámetros que definen el 

funcionamiento de cierto equipo, en éste se liega a especificar las variables 

dependientes, así se calculan corrientes de salida, de esta forma se liega a 

dirigir la evaluación del proceso de diseño actual. 

• En la simulación de diseño las variables de la corriente de alimentación 

y algunos parámetros de equipo serán ajustados con objeto de satisfacer 

las especificaciones 
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• de diseño, por lo tanto, el número de variables serán ajustadas al 

número de especificaciones de diseño impuestas. 

Diagrama 2. Flujo de Información en un sistema de simulación 

• 
Requerimientos 
de selVicios y 
de materias 

primas 

..i .................. . 

Del1nlclón del proceso 

1 
Balances de materia y 

. 'energra r~:;~~'" 
",;-,.,., 

; .................................................... , .. ... Solución cuantitativa de todas las 
corrientes y unidades. 

'''* Olmenslon8mle~to d~,~UIPO 
. '.''''''' 

Datos de ............................................................... dlmenslonamle';-to 

l················ .. ··················• Dimensiones de los equipos 

1 
Estimación de costos 

......................... 

1 
Evaluación económica 

..................... ~........... .. ......... Datos de costos 

Costos de capital y de 
producción 

Datos del 
proyecto 

.......... Rentabilidad 
, 
;. 

11 



Para cumplir con los objetivos es necesario contar con los elementos básicos, 

como son; los modelos algorítmicos; la facilidad de uso de la computadora y 

adicionalmente la interfase con el usuario. 

1.2.4. Los modelos son el fundamento del sistema y forman la base del 

análisis, éstas son relaciones matemáticas derivadas de las leyes de 

conservación, las correlaciones de las propiedades termodinámicas, y las 

restricciones de diseño y control. 

Los modelos adquieren la forma de ecuaciones algebraicas y diferenciales, 

todas descriptivas de los fenómenos que ocurren en el proceso, es la estructura 

matemática y su capacidad descriptiva más que su carácter lineal, puesto a que 

la diferencia entre estos dos tipos de modelos solamente es el tiempo de 

computo. 

Dentro de los modelos se utilizan los algoritmos necesarios para producir los 

resultados que se requieren. 

Diagrama 3. Estructura típica de un modelo unitario. 

Variables 
de las 

corrientes 
de entrada 

-. 

Parámetros de modelo 

1 

+ 
Modelo de operación unitaria 

Variables 
internas 

1< 

Variables resultantes: 
Oimensionamiento y 

funcionamiento 

Variables de las 
corrientes de 

salida 



El tipo de problema a resolver generalmente es variable, pero incluye la 

solución de ecuaciones ya sean lineales, no lineales o diferenciales en las 

cuales es necesario utilizar programación lineal, para facilitar los grandes 

sistemas de ecuaciones. Los métodos pueden dividirse generalmente en tres: 

método secuencial, orientado a ecuaciones y modular simultáneo. 

El método modular secuencial, es aquel en el cual una subrutina se 

desarrolla para cada uno de los bloques del sistema, se calculan las 

variables de las corrientes de salida, como una función de las corrientes de 

entrada y las especificaciones del bloque, se basan en el anterior es posible 

resolver el siguiente hasta resolver el problema completo. 

• Método orientado a ecuaciones, en éste la idea es juntar todas las 

ecuaciones que describen el proceso y resolverlas como un gran sistema de 

ecuaciones algebraicas, no lineales, la ventaja principal es que el problema 

puede ser planteado como una cuestión de optimización y su limitación 

radica en la carencia de algoritmos de programación no lineal que pueden 

efectivamente enfrentarse con un gran número de restricciones de igualdad. 

• Método modular simultáneo, ofrece una rápida convergencia y una 

formulación natural del sistema de ecuaciones para presentarlo como un 

problema de optimización, en donde se emplean los modelos modulares 

tradicionales y resuelve simultáneamente todas las variables de todas las 

corrientes, la limitación principal consiste en necesitar buenos estimados 

iniciales, además de que es dificil diagnosticar los errores cuando se 

presentan. 

Los algoritmos deseables son los más generales, eficientes en términos de 

ejecución y los requerimientos computacionales deben ser flexibles. 

Todos los recursos para implementar los algoritmos en la computadora son los 

requerimientos computacionales, dentro de éstos se encuentran programas en 
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distintos lenguaje, codificación, estructura de datos, interfase con el sistema de 

archivo, documentación y arquitectura del sistema. 

La interfase con el usuario incluye: el acceso al sistema; lenguaje de entrada; 

los reportes que contienen los resultados: la documentación para el uso del 

sistema y los protocolos para la interacción con otros programas y sistemas. 

prOblema) 

Inrterfase con el usuario 

Soporte computaciónal 

Algorilmos 

Modelos 

( ResultadoS~ 
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CAPITULO 2 

GENERALIDADES 

DESCRIPCION DEL PROCESO. 

Las plantas químicas es posible dividirlas en tres partes principales. 

Productos 

~--------" --------------------------------------, 
I 
I 
I 
I 
I 
I 
I Redes de I 

M~~~:aS T arres de destilación intercambio de 
Separadores calor prlm s 
Mezcladores 

Otras 

Ceman ~a de 
fue • 

Servl i os 
I Combustible " enfrla 

i 
Plantas de servicios 

Aire Calentadores 
I 

i AQua 
I 
I 
L 

Diagrama 4. Esquema de distribución de las plantas químicas en sus 
partes. 

nle 

I 
I 
I 
I 
I 
I 
I 
I 
I 
I 
I 

de 
ntol 

I 
I 
I 
I 
I 
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I 
I 

--1 

Con ayuda de este esquema se observa mejor el lugar que ocupa cada una de 

ellas y la relación que sostienen entre sí, planta de proceso; redes de 

intercambio de calor y planta de servicios. 

La planta química se encuentra compuesta de distintos procesos que 

convierten la materia prima a un producto de acuerdo con los requerimientos 

solicitados. 
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Las redes de recuperación de calor se conforman de una serie de 

intercambiadores de calor, que como su nombre lo indica, intercambian calor 

entre las corrientes de proceso para cumplir los requerimientos de la planta 

quimica, esta función es realizada con las corrientes de proceso o con ayuda de 

servicios de calentamiento o enfriamiento de las plantas de servicios. 

La planta de servicios es la encargada de proporcionar la energía requerida por 

la planta química, ya sea electricidad, fuerza, servicios de calentamiento como 

vapor a distintos niveles de presión y servicios de enfríamiento, como agua de 

enfriamiento y refrigerantes. 

Dentro de este esquema es notable la importancía de las redes de recuperación 

de calor, siendo el estudio de éstas una parte importante dentro del análisis de 

la ingeniería de procesos. 

En este caso en particular solamente se utilizó para estudio la planta 

atmosférica de Tula, Hidalgo, pero se hace necesario el conocer todas las 

relaciones que tiene ésta con las plantas adyacentes, entonces se comenzará 

con la descripción de la planta combinada. 

La planta combinada consta de tres secciones: una sección de destilación 

atmosférica; otra de destilación al vacío y la tercera de tratamiento cáustico, en 

este trabajo sólo se realiza el enfoque a la primera sección. 

El objetivo de la sección atmosférica es la separación primaria del crudo, 

obteniéndose naftas mezcladas (ligera y de despunte), nafta pesada, querosína, 

gasóleo ligero primario, gasóleo pesado primario y residuo primario. 

Los productos pueden ser conducidos a almacenamiento o a plantas 

posteriores y así continuar el proceso de la mezcla de naftas, que se enviarán a 

una planta hidrodesulfuradora; las corrientes de nafta pesada, querosina y 

gasóleo ligero se enviarán a una planta hidrodesulfuradora de destilados 

intermedios; la corriente de gasóleo pesado se enviará a la planta de 

desintegración catalítica, y el residuo primario se pasará a la sección de 

destilación al vacío. 
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La función de la sección de destilación al vacío será la de procesar el residuo 

primario y obtener por destilación fraccionada, gasóleo ligero de vacio, gasóleo 

pesado de vacio y residuo de vacio; los gasóleos se enviarán conjuntamente 

con el gasóleo pesado primario como carga a la planta de desintegración 

catalítica. 

La función de la sección de tratamiento cáustico es la de procesar parte de 

mezcla de naftas cuando la planta hidrodesulfuradora esté fuera de operación. 

La sección de destilación atmosférica se encuentra diseñada para una 

capacidad de 150 000 BPD', de crudo, tanto Istmo como Poza Rica, medidos a 

20'C y 0.794 Kg/cm2
, (68'F Y 11.3 ib/in2

). 

Las especificaciones de alimentación a la planta y a la sección de destilación 

atmosférica se muestran en la Tabla 1. 

Tabla 1, Alimentación a la planta 

CRUDO ISTMO POZA RICA 
APt 6OI60'F 32,04 30,4 

FACTOR DE CARACTERIZACtON 11,9 . 11.9 

WATSONl . 
PESO MOLECULAR 204 218 
VISCOSIDAD A 37.8'C (100'F) 10.1 12.5 
VISCOSIDAD A gg'C (210'F) 4.3 3.8 

La planta recibe el crudo en estado liquido, a una temperatura de 20'C (68'F), 

presión de 0.794 Kg/cm2 (1 1.3 psia). 

Las caracteristicas de los crudos utilizados en la planta son los presentados en 

la tabla 2 para cada tipo de crudo. 

Tabla 2. Características del Crudo Istmo 

CRUDO ISTMO 
o lO 50 70 90 

153 238 568 835 909 

. Barriles por día 
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Tabla 3. Características del Crudo Poza Rica 

CRUOO POZA RICA 
%VOLUMEN T O T 10 I 30 I 50 I 70 I 90 
°F I 165 I 270 I 456 I 633 J 883 I -

La tabla 4 nos muestra las especificaciones de los productos con los distintos 

crudos que se tienen como materia prima. 

Tabla 4. Composición de los crudos 

PRODUCTO CRUOO "'iSiMC % CRUDO POZJl % 
BPD A 15.8"( RICA 
(6O'F) BPD A 15.8"( 

(6O'F) 

Mezcla de naftas 42IlOO 28 36000 24 
Nofta pesada 151XXl 10 12000 8 
QJerosIna 17550 11.7 15300 1(12 
GasoIeo ligero prllII!rio 97&l 6.5 11700 7.8 
GasoIeo lII!rio 3900 2.6 5550 3.7 

ResiWo prll11I1o . 61000 21.2 69450 46.3 

2.1 DESCRIPCiÓN DEL PROCESO. 

La descripción del proceso se encuentra en relación con el diagrama de flujo de 

proceso que se encuentra en el anexo 1. El crudo de carga es bombeado a 

través de dos trenes de precalentamienlo formados por ocho intercambiadores 

de calor cada uno, esto para poder elevar su temperatura desde 20 oC (68°F) 

hasla 238 oC (460°F) para el crudo Istmo o 243°C (470 °F) para el crudo Maya, 

el precalentamiento se lleva a cabo aprovechando el calor de los distintos 

efluentes de la columna de destilación atmosférica (DA-l02) Y la de vacío (DA-

201) así como los reflujos externos. El diagrama de flujo del proceso se 

encuentra en el Anexo 1. 

El crudo recalentado hasta una lemperatura de 119°C (24S0F), es conducido a 

las unidades desalado ras (FA-I03 A y B), donde se lleva a cabo un desalado 

simple o en una etapa. 
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Al entrar a las desalado ras el crudo se mezcla con agua (4 a 6% en volumen 

del crudo) para conseguir la extracción de las sales, que son principalmente 

cloruros de sodio, magnesio, calcio y fierro, se encuentra conveniente el añadir 

al crudo un desemulsificante químico para una mejor operación, éste se inyecta 

en la succión de las bombas de carga GA-101 A Y B. 

Después de pasar por las desalado ras el crudo sigue por los intercambiadores 

que anteceden a las torres de despunte, (DA-101 A Y B). Las corrientes 

independientes de cada tren se reúnen, para alimentar a cada una de las torres. 

Para que el crudo entre parcialmente vaporizado, se disminuye la presión de la 

corriente de crudo recalentado hasta las condiciones de operación, que se 

encuentra entre 2.6 y 3.5 Kglcm2 man (37 y 50 psig) dependiendo del tipo de 

crudo manejado, en la parle superior se alimenta un reflujo a 37.8°C (100°F), 

que proviene del acumulador de nafta ligera FA-102, con el objeto de recuperar 

la nafta y fracciones más pesadas que van en el vapor de la alimentación de la 

torre de despunte. 

Los vapores de la nafta de despunte pasan a los condensadores EA-115 A-O Y 

acumuladores de nafta de despunte, FA-101 A Y B. La nafta se une dentro de 

limites de batería con la nafta ligera para enviarse a la sección de tratamiento 

cáustico. 

De las torres de despunte se alimenta el crudo a los hornos BA-1 01 A Y B a una 

temperatura de 234°C (454°F) aproximadamente. En los hornos se lleva a cabo 

la vaporización de las diversas fracciones (nafta ligera, querosina, gasóleo 

ligero, gasóleo pesado), adicionalmente un exceso de vaporización de residuo, 

que mantiene un reflujo en la parle inferior de la torre. 

Al salir de los hornos el crudo recalentado a 361°C (682°F) se alimenta a la 

torre fraccionadora (OA-102), también se alimenta de vapor de agua de 2.8 

Kg/cm' man y 316°C (40 psig Y 600°F) para disminuir la presión parcial de los 

hidrocarburos y para mantener la temperatura y presión adecuadas en la zona 

de vaporización de la torre, 1.05 Kglcm' man y 361°C (15 psig Y 682°F) para 

contribuir cama agente de arrastre de los productos ligeros. 
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La primera extracción de la torre de gasóleo pesado primario, se obtiene en el 

plato 26 y se pasa a un tanque de balance (FA-105), después de intercambiar 

calor con el crudo en el intercambiador (EA-106 A Y B) una parte se mantiene 

como reflujo a un plato superior (22) y la otra se manda a límites de batería, 

para procesamiento de la planta catalítica o a almacenamiento con un 

enfriamiento previo. 

Del plato 21 se realizan dos extracciones de gasóleo ligero primario, una 

después de intercambiar calor con el crudo (EA-1 05 A Y B) regresa como reflujo 

a un plato superior (16), la otra se envía al agotador (DA-103 C) donde se 

eliminan los hidrocarburos más ligeros empleando vapor de agua 

sobrecalentado. Después de intercambiar calor con el crudo en el tren (EA-103 

A Y B), se enfría y envía a límites de batería para su almacenamiento. 

Del plato 15 se hace la extracción de querosina, la cual después de pasar por el 

agotador (DA-103 B), se envía, previa recuperación de calor en el tren (EA-102 

A Y B) Y enfriamiento adicional, a limites de batería para su almacenamiento. 

Por último, del plato 9 se hace la extracción de nafta pesada, la cual después 

de pasar por el agotador (DA-1 03 A) e intercambi ... r calor con el crudo en el tren 

de precalentamiento (EA-101) se enfría y se envía a límites de batería para su 

almacenamiento. 

Los vapores de la torre atmosférica se envían a los condensadores de nafta 

ligera (EA-115 A-H), de ahí al tanque acumulador (FA-102), parte se envia 

como reflujo a la torre atmosférica y de despunte. 

En la línea de vapores del domo de la torre atmosférica se inyecta inhibidor 

fílmico, amoniaco e inhibidor neutralizante, con el objeto de evitar la corrosión 

en esta región debido a la presencia de HCI en los vapores, originado por la 

hidrólisis de las sales en los hornos. 

La nafta de despunte y la nafta ligera provenientes de los tanques 

acumuladores respectivos, se mezclan dentro de límites de bateria para 

enviarse a la planta hidrodesulfuradora o bien a la sección de tratamiento 

cáustico cuando aquella está fuera de operación. 
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2.2 ESPECIFICACiÓN DE LOS PRODUCTOS 

Los datos de las especificaciones de los productos requeridos en la planta 

atmosférica se encuentran en la tabla 5 y su correspondiente porcentaje en 

volumen. En la tabla 6 aparece de igual forma para el Crudo Poza Rica. 

Tabla 5. CRUDO ISTMO 

GASOlEO RESIDUO 
PESADO PRIMARIO 

A 

Destilación ASTM °F 

Tabla 6. CRUDO POZA RICA 

ESPECIACACION MEZCLA DE NAFTA QUEROSIN GASOLEO GASOLEO RESIDUO 
NAFTAS PESADA A UGERO PESADO PRIMARIO 

PRIMARIO PRIMARIO 
o API6flI6O 60.7 45.5 38.8 33 29.5 14.4 

FAClOR DE 12.25 12.1 11.9 11.8 11.7 11.6 
CARAClERIZACION 

PESO MOLECULAR 111.4 176 210 253 281 339 

DENSIDAD RELAllVt 0.7361 0.7994 0.8309 0.8602 0.8789 0.9698 

6O/6O'F 
VISCOSIDAD A 37.8'C 0.78 1.85 2.9 5.2 7.2 -
(lOO'F)cs 
VISCOSIDAD A gg'C 0.43 0.86 1.15 1.75 2 70 

(210'F)cs .. 
Destllaclon ASTM °F 
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La sección de destilación atmosférica entregará los siguientes productos en 

estado líquido a las condiciones indicadas en la tabla 7, 

Tabla 7. Especificación de presión y temperatura para su 

almacenaje o utilización en las siguientes plantas. 

FRll.CTO l'FE5KJ.I lB'vI'ERIm.RA 
'1'" , AL.MN:ENAM8IIIO I'RXESAMENIO 

,J(¡¡'ar2' : : Psig OC, 'F OC 'F 
NE2O.A[E NPFTAS , 

" 

, 5.6 " 8l 38 " 100 0' '38 100 
NPFTAI'E5AI)I\ 

" as 51 43 110 43 110 
a.BmNA .~~:. , , ,.,.: , 

" 43 110 43 as .. 00 110 
GA&l.B) , LIGER 

I'FIMN'IO as 51 43 110 43 110 
GA9:).Bl 
I'FII\WIO 4.9 70 93 2lD 164 ~ 

FeiIU>I'FIIIWIO 
4.!I'!l.8" 70'1«1 93 2lD 343 68l 
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CAPITULO 3 

SíNTESIS DE REDES DE RECUPERACIÓN DE CALOR 

Dentro de los sistemas de Ingeniería de Procesos hemos elegido las síntesis de 

intercambio de calor, que se representarán en el siguiente trabajo debido a su 

ímportancia en la industria química. 

Los primeros datos con los que debemos de contar son los flujos de las 

corrientes, ta capacidad calorífica, la temperatura de entrada y salida, hay que 

tener claro el objetivo a mejorar para seleccionar una red de intercambiadores 

que integre eficientemente la energía disponible. Existen diversas formas de 

realizar esto " por medio de métodos heur(sticos, métodos evolutivos, métodos 

algorítmicos, con base a objetivos termodinámicos, este último se ha utilizado 

príncipalmente para simplificar las redes de intercambio de calor. 

Para las redes de intercambio de calor el primer objetivo utilizado es el mínimo 

de servicios, los cuales disminuyen los costos de combustible, vapor, agua de 

enfriamiento o cualquier forma de energía que se utilice para calentar o enfriar 

las corrientes utilizadas en el proceso. 

Es posible establecer una tabla de factibilidad:, es el primer camino riguroso en 

el cual se establece un requerimiento mínimo de servicios, y en donde el 

mínimo de intercambiadores en una red es N-', donde N es el número de 

corrientes. El siguiente paso es demostrar el rango, en el cual la solución es 

factible, esto lleva a desarrollar una metodología3 para calcular un intervalo de 

temperatura y así ver cual es el requerimiento mínimo de servicios, esto se 

realiza con la ayuda del cálculo de curvas compuestas,' para analizar la 

recuperación de energía y el establecimiento del acercamiento mínimo de la 

temperatura para intercambiadores de calor' 

El diagrama de la cascada de calor y la red de corrientes, ilustra la idea básica 

del algoritmo de la tabla problema y forma una representación gráfica de las 

corrientes frías y calientes, del punto de Pinch en donde no se logra 
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intercambiar calor; entre las corrientes. A esta forma gráfica de representar el 

problema de intercambio de calor se le llama comúnmente la red de intercambio 

de calor. 

Es posible considerar un objetivo para la síntesis, que nos dará cómo 

consecuencia un diseño subóptimo, esto quiere decir que el empleo del objetivo 

de requerimiento mínimo de servicios genera redes en las cuales el costo de 

energía es bajo, pero la inversión de capital es alta, el objetivo de minimizar el 

número de equipos aumenta el costo de los servicios pero se encuentran altos 

consumos de energía, y bajos costos de capital; el minimizar el área trae como 

consecuencía general un mayor número de equipos y la división de las 

corrientes de proceso. 

Teniendo a la mano tantas alternativas se emplean los co~tos anualizados 

como un parámetro de decisíón entre los diferentes objetivos a optimizar a 

mediano y largo plazo, esto quiere decir que es posible trazar una curva de 

ínversión del equipo, en el que aumenta el valor de ahorro de la energía para 

cada acercamiento mínimo de temperatura, con esto es posible calcular el 

tiempo de retorno de la inversión. 

En el caso de realizar una optimización de un equipo en funcionamiento, el 

rediseño se puede realizar por medio de una inspección, esto es, una búsqueda 

con ayuda de la computadora y por medio de la tecnología de Pinch en la cual 

se realiza todo un análisis del proceso· 

Las redes de intercambio de calor son formadas por una serie de 

intercambiadores de calor, que tienen como objetivo intercambiar calor entre las 

corrientes de proceso haciendolasr llegar a las temperaturas deseadas. 

3.1. Método de punto de pliegue (PINCH POINT) 

Dentro del análisis de las redes de intercambio de calor, uno de los métodos 

que encontramos es el método de punto de Pinch, este es un sistema de 

descomposición, ya que el problema se divide en dos: arriba y abajo del Pincho 

24 



El método se desarrolló en 1983, 7 este plantea la división del problema en dos 

subproblemas arriba y abajo del Pinch, en este punto queda limitado debido a 

que no es posible intercambiar calor cruzando la línea de Pincho Este solamente 

se basa en la utilización de datos sencillos como masa, capacidad calorífica de 

la sustancia que se trate, temperaturas de suministro y a las cuales se debe 

hacer llegar la corriente, con estos datos y simples ecuaciones termodinámicas 

se puede obtener la cantidad mínima de energía que se requiere de servicios 

de calentamiento y enfriamiento, el calor intercambiado, los requisitos para 

diseñar la red, las corrientes y el número mínimo de unidades que compongan 

la red. 

Para un diseño eficiente tenemos que darnos cuenta qua un cambiador que 

intercambia calor entre las corrientes de proceso, reducirá los servicios de 

calentamiento y enfriamiento. 

Para cada acercamiento mínimo de temperatura (Ll. Tmin), los servicios cambian, 

yal reducir este valor disminuyen ambos servicios. 

El método del Pinch tiene varias restricciones: 

o No es posible transferir calor a través del Pincho 

o No utilizar servicios de enfriamiento a temperaturas mayores de la línea de 

Pincho 

o No utilizar servicios de calentamiento a temperaturas menores de las de 

Pincho 

Tenemos que tomar en cuenta que este método se encuentra basado en los 

principios termodinámicos y esto nos da como consecuencia que el flujo 

diferencial de calor (aq) es igual a la integral de la capacidad calorífica, que 

cambia con respecto a cada sustancia y al intervalo de temperatura que 

estemos manejando. 

Jdq=/CpdT 

25 



En este proyecto consideramos que el Cp es constante para todo el intervalo de 

temperatura que estemos manejando por lo tanto. 

Q = WCp¿lt = WCp(Tt-Ts) 

En un diagrama temperatura contra entalpía se puede representar el 

intercambio de calor y las características térmicas de la corriente de proceso; la 

línea inclinada indica la diferencia de calor con respecto a la temperatura de la 

corriente. 
T 

dO; Cp(Tt·Ts) 

TI 

TS-r-+ ____________________ -. 

<01--- .-

Diagrama 6. Gráfica de temperatura contra enta/pla, 

Primeramente tenemos que reunir todos los datos en una tabla, en la cual se 

identificarán los números de las corrientes, los WCp para cada corriente, las 

temperaturas de suministro y las temperaturas de salida de las corrientes. 

Para unir y seguir el procedimiento se requíere fijar un t.tmin, que indica la 

eficíencia con la cual es posible intercambiar calor entre las corrientes que 

tenemos en el sistema, esto se fija dependiendo de los fluidos manejados y la 

forma de los intercambiadores de calor con que contemos en el sistema, por 

esta razón no podemos generalizarla a un solo valor minimo. 
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3.1.2. Representación de la red en forma de malla. 

La construcción de la red de intercambio de calor se realiza con el objetivo de 

recuperar la máxima cantidad de energía. 

Es una representación gráfica del sistema de intercambio de calor en el cual, 

las corrientes de proceso se representan por una flecha que al ínicio y al linal 

indica las temperaturas a las cuales se encuentran las corrientes y la 

temperatura a la cual se requieren terminado su paso a través del tren de 

intercambio como se demuestra en la ligura 7. 

Los intercambiado res de calor son representados por círculos unidos por una 

línea que indica cuales son las corrientes involucradas, generalmente cada uno 

cuenta con una cantidad de calor que intercambia en la parte infenor del círculo. 

Se comparan los intervalos de las sub redes y son eliminados los que se tengan 

gradiente de cero. 

Si se igualarán en temperatura las corrientes calientes y las frías significaría 

que intercambian toda la energía que termodinámicamente es posible transferir, 

y contaríamos con un intercambiador ideal, esto es por definición un cambiador 

de área infinita, esto es imposible por esto el valor de L\.tmin no puede ser igual 

a cero. 

Si por el contrario la temperatura de acercamiento es muy grande se requerirá 

de una área mínima y una mayor cantidad de servicios, esto implica un mayor 

costo de capital del proceso, ya que nuestro intercambio de calor es altamente 

ineficiente. Un incremento del acercamiento mínimo de temperatura dará un 

mayor requerimiento energético, un mayor costo de energía, pero un menor 

costo de capital. 

La temperatura mínima de acercamiento se encuentra íntimamente relacionada 

con el área de transferencia, el calor máximo integrado y la cantidad de 

servicios que es posible utilizar. 
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Para realizar el encadenamiento de la subred caliente se ordenan las 

temperaturas de las corrientes calientes de mayor a menor, y de igual forma las 

frias sumándoles el 11 Tmin, después se encadenan de mayor a menor, los 

limites no deben exceder la más alta temperatura de las corrientes calientes ni 

ser menor a la temperatura más baja de las corrientes frias. De igual forma se 

hace el encadenamiento para subred fria en donde a las corrientes calientes se 

les resta el .6.Tmin y se ordenan como la anterior. 

a 
E 

-----.,0--
b --Q---. 

• 01---
+-ü

c
------ d 

c 

Figura 7. Red de intercambio de Calor, representación gráfica. 

El siguiente paso consiste en dibujar la red considerando los intervalos de 

temperatura, se traza una linea que indica el intervalo de cada una de las 

corrientes por medio de una flecha se marca la temperatura a la cual deberá 

estar el producto terminado el intercambio. 

El procedimiento es el siguiente: Se calcula el calor de cada intervalo 

correspondiente a cada corriente y al intervalo de temperatura. se produce un 

balance de calor entre las corrientes calientes y las frias por intervalo y éste se 

ordena en una cascada. 

Se realiza la suma aritmética de todos los calores por intervalo, el valor que 

resulta es el que se suma al principio de la cascada obteniendo la cantidad de 

calor interéambiada por cada intervalo, hasta que se obtenga un número 

negativo o cero, al encontrarse un valor negativo éste se toma para sumarse al 

principio de la cascada y repetirse el proceso (ya que no es posible que se 

obtengan calores negativos). 
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Al contar con el valor para ser sumado al principio de la cascada y se realiza 

nuevamente la suma aritmética de los calores, en donde el punto de pliegue es 

el que cuenta con el cero, esto nos garantiza que contamos con el mínimo 

requerimiento de servicios de calentamiento y enfriamiento para esta 

temperatura mínima de acercamiento. La cascada nos localiza el punto de 

Pinch, y los requerimientos mínímos de servicios auxiliares, tanto de 

calentamiento como de enfriamiento; los primeros son la cantidad que le 

adicionamos a la cascada para no contar con los valores negativos (01), y los 

servicios de enfriamiento se localizan al final como resultado de la cascada 

(On). 

I ., ~1. t· :' 
- \¡ 

L~l 
CD 
~ 
~ 
~.~': 
~ , 

r:J 
Figura 8. Esquema de la una red incluyendo la cascada de intercambio de 
calor 

3.1.3. Curvas compuestas 

Con ayuda de estas curvas es posible conocer el mínimo requerimiento de 

servicios de calentamiento y enfriamiento, en un diagrama de "temperatura -

entalpía" se combinan todas las corrientes calientes y todas las corrientes frías 

por separado, la forma de realizar esta combinación es calcular el calor por 

cada intervalo de temperatura y esto se grafica. Oue la curva compuesta 

29 



caliente se encuentre encima de la fría sígnifica que existe energía disponible 

en las corrientes calientes y por lo tanto es posible el intercambio térmico. Las 

regiones donde las curvas no coincidan representan la cantidad que debe 

suministrar por servicios ya sea de enfriamiento en la parte inferior de la curva o 

de calentamiento en la parte superior. 

Temperatura 
T1 
T2 

T3 
T4 

H 

Figura 9. Esquema de cómo construir un diagrama de temperatura 
Entalpia 

El valor del acercamiento corresponde al ó Tmin, es cuando la distancia entre 

las curvas es mínima, esto corresponde al punto de Pinch es posible cuantificar 

el mínimo de servicios requeridos para la red en este caso, al cambiar el 

acercamiento mínimo de temperatura cambian los requerimientos de la red. 

Temperatura 

~fnimO ~equerimiento 
de enfriamiento 

Minimo 
requerimiento de 
calentamiento 

H 

__ .1T min 
Punto de pliegue 

Figura 10. Esquema de curvas temperatura contra Entalpia, en donde la 
curva superior refiere a las corrientes calientes y la inferior a las frias. 
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El punto de pliegue divide al proceso en dos sistemas termodinámicamente 

separados, cada uno con su balance y sus propios requerimientos energéticos, 

que generalmente son reflejados en los servicios. 

3.2.1. Método de la tabla problema 

Se desarrolla de la siguiente manera:8 

o Se convierte la temperatura actual de la corriente en intervalos de 

temperatura: 

C. calientes Tj = Tact - (litmin/2) 

C. frías Tj = Tact + (litmin/2) 

o El segundo paso es realizar un balance con la ecuación siguiente: 

H¡= calor neto den j-esimo intervalo 

Cp, =Calor específico de la corriente fría 

CPh = Calor específico de la corriente caliente 

OH min Serv. Cal. 

~ .

. "'H2 .. 

óH, 
,-- ,.,.-,,_. 

~ 
I i Oc mino Se",. h 

Figura 11. Diagrama de balance de Entalpias en la cascada de calor. 
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o La segunda ley de la termodinámica nos dice que el calor sólo puede ser 

transferido bajo un gradiente de temperatura, desde una temperatura más 

alta a una menor. 

3.2.2. Gran curva compuesta 

Este diagrama se basa en los flujos de energía y temperatura que resulta de los 

datos obtenidos a través de la cascada de calor, éste representa la energía total 

necesaria del proceso, resultado de un balance entálpico de las corrientes 

calientes y frías. 

En el punto de Pinch el flujo de calor es igual a cero, por lo tanto en el diagrama 

este punto es claramente identificado, ya que es en el cual se une la linea del 

calor con el eje de la temperatura, en este diagrama se observa que el 

problema se encuentra dividido, en un conjunto con déficit de energía y otro que 

cuenta con exceso de energía y estas necesidades llegan a cubrirse con 

servicios de calentamiento y enfriamiento. 

Si existiera intercambio de calor de una corriente caliente localizada arriba del 

punto de pliegue hacia una corriente fría, abajo del Pinch, el balance de energía 

requerirá que en ambas corrientes se incrementen sus servicios de 

calentamiento y enfriamiento de manera proporcional a la cantidad de energia 

que ha sido transferida. 

La curva permite determinar las partes en las cuales se integran con servicios 

auxiliares y sistemas generadores de trabajo: 

o Se aprovechan más eficientemente los servicios auxiliares. 

o Es posible integrarlos con las plantas vecinas. 

o Se puede aplicar sistemas de bombas de calor o máquinas térmicas. 

o Es posible integrar columnas de destilación como parte de los servicios. 
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Temperatura 

Punto de 
pliegue 

Receptor de 
energía 

Generador 
de enerQía 

Transferencia de calor 
Proceso-Proceso 

/' 

Entalpía 

Figura 12. Ejemplo de una gran curva compuesta. 

3.3.1. Diseño de la red 

Se cuenta con los datos, de la cantidad mínima de selVicios requeridos para 

determinado Ll. T Y de la localización del punto de Pinch, el siguiente paso es 

resolver el problema. en donde es necesario cumplir con los siguientes criterios 

de factibilidad: 

o Restricciones del Cp. 

o Número de corrientes de proceso. 

El primero se refiere a las corrientes que son enfriadas desde su temperatura 

de entrada hasta la temperatura del punto Pinch y las corrientes frías son 

calentadas desde la temperatura de pliegue hasta su temperatura linal, en 

donde es necesario que sea por encima del punto de Pincho 

(WCp) CH 5 (WCp)cc 

eH Corresponde a las corrientes calientes y ce a las corrientes Irías. 
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Debajo del punto de pliegue las corrientes calientes son enfriadas desde la 

temperatura de Pinch hasta la temperatura requerida, y en esta región se debe 

cumplir que: 

(WCp) eH '" (WCP)ee 

El segundo criterio de factibilidad se encuentra relacionado con la cantidad de 

corrientes en la vecindad, esto quiere decir que se debe permitir el arreglo de 

cambiadores compatible con la cantidad mínima de servicios. 

La región caliente se debe considerar con el diseño de la cantidad mínima de 

servicios sólo sí se puede encontrar un acoplamiento, esto quiere decir que: 

NeH 5 Nee 

NeH = número de corrientes calientes 

Nee = número de corrientes frías 

En la región que se encuentra debajo del Pinch cada corriente debe llegar a la 

temperatura de división por medio de intercambio térmico, esto sólo es posible 

sí: 

NeH '" Ncc 

Los criterios de factibilidad se resumen en: 

Arriba del Pinch (WCp) CH 5 (WCP)ee y NCH 5 Nce 

Abajo del Pinch (WCp) CH '" (WCP)ec y NCH '" Nee 

Estos criterios nos ayudan a identificar las mejores combinaciones, la mejor 

opción de intercambio y la necesidad de división de corrientes y generar 

opciones de combinación de corrientes. 
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3.3.2. Mínimo de número de unidades 

El número de equipos se encuentra íntimamente ligado con los costos del 

capital del proceso. esto representa un incentivo para la reducción del número 

de acoplamientos entre corrientes. El realizar una evolución de la red de 

intercambio térmico con consumo de servicios externos. tiene por objetivo la 

reducción del número de equipos de transferencia, y es conveniente conocer 

hasta dónde es posible llegar, para esto se utiliza la siguiente relación: 

Um1n = N CH + N cc + No. de Servicios-1 

Con ayuda de esta relación sabemos que por cada unidad que se encuentre 

adicional a la red encontraremos un ciclo. 

Para verificar el correcto funcionamiento de los intercambiadores, se requiere 

que no exista ningún cruce de temperaturas en los perfiles de temperatura para 

el intercambiador. 

Las temperaturas son calculadas a partir de la ecuación: 

Q = WCp ( T salida - T entrada) 

Ciclos y rutas 

Sabemos que cada vez que en la red se tenga uno o más intercambiadores 

adicionales al mínimo que calculamos, contamos con una ruta o ciclo en el 

sistema y esto se aprovecha para obtener el número mínimo de unidades, con 

las rutas se hace una mejor distribución de las cargas de calor de los 

intercambiado res y los equipos que trabajan con servicios y es posible eliminar 

los intercambiado res sobrantes. 

Ciclo: Es un conjunto de equipos que al trazar una linea imaginaria que los une, 

inicia y termina en el mismo equipo. 
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> 
Figura 13. Ejemplo de un ciclo de calor entre intercambiadores. 

Ruta; es el conjunto de equipos que al uni~os se inicia en un servicio y termina 

en otro, distinto (calentador - enfriador o viceversa) . 

.. 

Figura 14. Ejemplo de ruta, inicia en un servicio y termina en otro. 

La forma de romper los ciclos es eliminar el intercambiador con la menor carga, 

restando el valor de la carga a este equipo y sumando al siguiente equipo en el 

ciclo, se continua asi hasta cerrar el ciclo, terminado esto se comprueba que los 

intercambiadores cumplan termodinámicamente. 

Te 
Ts 

Ts 
Te 

Te 
Ts 

B 

Te 
Ts 

Figura 15. Ejemplo de intercambiador que cumple termodinámicamente 
(A), intercambiador que no cumple (B). 

Al encontrar que alguno de los intercambiadores no es factible se procede a 

restablecer este equipo, se procede a hacer uso de la ruta; en donde se 

adiciona una carga de energia al intercambiador con problemas, como el 

procedimiento anterior de suma y resta de calor, para que la cantidad de 

energía se conserve en las corrientes que formen parte de la ruta, al hacer esto 

se redistribuye la carga de intercambio de calor en distintos equipos. 
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La cantidad que se debe agregar al enfriador o calentador se obtiene con la 

ecuación: 

(WCp Ll T)caliente = (WCp Ll T) frío 

Q -Q. =WCp.d T 

Q. es el calor excedente que ya no puede intercambiarse y por esto se cruzan 

los intercambiadores. 

Este tipo de arreglos se efectuará cada vez que los intercambiadores no 

cumplan termodinámicamente, hasta que todos los cambiadores se encuentren 

correctamente colocados y se maneje una nueva red mejOrada. 

Para esto contamos con dos estructuras extremas que cumplen correctamente 

las estructuras y restricciones de los equipos, con un mínimo de servicios 

auxiliares o con un mínimo de unidades y mayor consumo de servicios 

auxiliares. 

La mejor red será la que después de realizar un análisis del proceso y costos 

para resulte ser la más adecuada por tiempo de retorno de la inversión 

considerando los distintos servicios para la operación de dicha red, o elegir la 

que tiene un resultado menor a la suma de los costos, el tipo de proceso, de 

acuerdo con el lugar de operación y las condiciones ecológicas. 

Área mínima de intercambio de calor en la red. 

El área mínima, es la superficie necesaria para obtener los mínimos servicios 

de calentamiento y enfriamiento. Esta varía inversamente proporcional a los 

servicios necesarios ya que se necesita un área de intercambio de calor 

específica, esto se reduce a que el área de transferencia está relacionada con 

la temperatura de acercamiento y el calor máximo integrado en consecuencia a 

la cantidad de servicios a utilizar. 
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3.4. Método de rediseño 

Este método se encuentra enfocado principalmente al criterio de costos. ya que 

éste es considerado como bueno si se cumple con los requerimientos de 

intercambio y con los requisitos previamente fijados, como el tiempo de retorno 

de inversión. Es preciso elegir una buena base para iniciar el rediseño y lograr 

un buen valor de retorno de inversión. La elección de la base se lleva a cabo 

con un análisis previo para rediseñar la red9 

El análisis previo proporciona un camino más adecuado para rediseñar bajo el 

criterio de costos. Este puede ser explicado dividiéndolo en dos: la filosofía y el 

procedimiento de análisis para obtener los datos necesarios e iniciar el rediseño 

de la red. 

La evaluación del área minima de intercambio de calor requerida se realiza 

considerando que ambas curvas compuestas calientes y frías transfieren calor 

verticalmente y con esto la transferencia de calor es mínima, esto suponiendo 

un arreglo de flujo en contracorriente. La limitación es el considerar que todos 

los intercambios de calor tienen coeficientes iguales de transferencia de calor 

(h). La ecuación que aplica esta situación y proporciona un estimado del área 

mínima es: 

Areq = 2:, ¡n'.<valos 1 [¿;,~ gJ¡ 
dLMTO h, 

Con esta ecuación se evalúa el área requerida mínima de las curvas 

compuestas a diferentes valores de óTmin y a cada uno le corresponde un área 

requerida y una cantidad mínima de requerimiento de servicios. 

La ecuación involucra un intervalo i, donde hay j corrientes, incluyendo calientes 

y frías, con su carga individual de calor, y su coeficiente de transferencia, se 

evalúa el área mínima requerida de las curvas compuestas a distintos óTmin y 

es obtenida un área minima requerida y una mínima cantidad de servicios. 

Filosofía. Consiste en el análisis de la forma de evaluar el área mínima 

requerida y el mínimo requerimiento de servicios para cada diferencia de 
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temperatura minima, se gráfica y da un esquema en el cual se pueden dibujar 

el punto de la red existente (área existente contra requerimientos de servicios), 

Área 2/'_~,,~~ 
Zona no ¡ Ll T grande 
factible de 
mejoramiento 

Energra 

Figura 16, Alternativas para variar el sistema del area de transferencia 
contra la energía necesaria para el sistema, 

En esta gráfica, es posible reconocer distintas áreas, la más importante es el 

punto A que representa el valor óptimo para un rediseño de la red existente, ya 

que emplea toda el área que existe sin realizar una inversión en equipo, pero en 

la práctica se tiene que invertir algún capital para hacer estos cambios, para 

mejorar su eficiencia, esto incrementa el área real y los costos, es posible 

identificar una zona en la cual no es factible realizar un rediseño, ya sea por un 

excedente de área o por uno de energía requerida. 

Área 
Diseño 
existente 

t \ Opciones de un ~ejor rediseño 
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Figura 17. Se pueden realizar con las limitaciones del sistema algunas 
opciones de mejoramiento de diseño en el sistema. 
Se pueden encontrar varias rutas de rediseño, y cada una involucra una 

inversión distinta, para una mejor elección es necesario transformar en costos 

de área y energía utilizada, así se pude distinguir los distintos tiempos de 

retorno, necesarios para recuperar la inversión utilizando distintos proyectos 

propuestos. 

Ahorro por 
año 

1 año 

2 años 
Tiempo de 
retorno 

5 años 

Inversión 

Figura 18. Ejemplo de una gráfica de tiempo de retorno de la InversIón 
para un proyecto. 

Este ejemplo nos permite observar los distintos proyectos y qué es lo más 

conveniente, para esto es necesario realizar el análisis siguiente. 

3.5. Análisis previo. 

Este procedimiento se inicia con la evaluación de la eficiencia del área en la red 

existente, la cual puede ser definida como la relación entre el mínimo 

requerimiento de área (Atx) y el área utilizada actualmente en la red (Ax), para 

una cantidad de energía empleada. 

a = (AtxlAx)EE 

En general el valor de a es menor a la unidad y éste indica qué tanto se 

aprovecha el área existente, si Se supone que a es constante a lo largo del 

requerimiento de área y energía se obtiene una nueva curva con la siguiente 

ecuación: 
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Área 

(Aty/Ay) = (Atx!Ax) = a ele 

Requerido 

------ Buenos 
proyectos 

Económicamente 
dudoso 

------~ 

Económicamente 
dudoso 

Energfa requerida 

Figura 19. Gráfica de eficiencia constante, se realiza la corrección por la 
eficiencia del sistema. 

En esta nueva gráfica también se muestran varias regiones, en dos de las 

cuales no es conveniente rediseñar, y una quE! es no factible; la última es en 

donde se encuentran los buenos rediseñas entre los requerimientos mínimos y 

la curva de a constante que disminuye la energía requerida incrementando el 

área de transferencia de calor. 

El incremento del área constituye una inversión, que conjuntamente con el 

dinero ahorrado por los servicios no consumidos son transformados a costos, y 

con un tiempo de retorno establecido se realiza una línea que nos ayuda a 

obtener el mejor valor de ~ Tmin, que será considerado para iniciar el rediseño 

de la red. 

Ahorro 
por año 

Tiempo de 
retorno 
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Figura 20. Gráfica de comparación de ahorro de la nueva red contra la 

inversión del proyecto para el rediseño de la red 

Con los datos obtenidos en el análisis previo, como t.Tmin base. los mínimos 

requerimientos de servicios al área mínima. se procede a realizar el rediseño en 

el cual se debe hacer lo siguiente: 

o Análisis de los intercambiado res existentes, calculando la eficiencia con su 

t.Tmin real. 

o Corrección de los malos intercambiadores debido a su colocación. 

o Se colocan los nuevos cambiadores de acuerdo con los flujos manejados y 

al producto. 

o Evolución de la red. 

3.5.2. Análisis de los intercambiadores existentes 

Éste determina qué tan bien colocada se encuentra la unidad. esto se realiza 

con un análisis del problema. Se basa principalmente en considerar que a la red 

existente se le quitará un intercambiador y se calculará el área mínima 

remanente requerida. al igual que el acercamiento de la temperatura. Con este 

procedimiento se evalúa cada intercambia dar y se determina su eficiencia 

máxima de área. 

a max(i) = (At)/((A(i)+Atr(i)) 

05a max(i)51 

A(i) Es el área del intercambiador i 

At Es el área de la red calculada con los datos base los cuales resultan del 

análisis previo. 
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Atr(i) Es el area de la red eliminando las partes de las corrientes involucradas 

en el intercambiador i. 

Este procedimiento debe realizarse para todos los intercambiadores, uno a la 

vez, con los datos obtenidos de los intercambiadores existentes del a max y 

6 Tmin se decide si los intercambiadores se encuentran bien colocados en la 

red, y en este caso se calcula su eficiencia sin considerar el intercambiador, 

obteniéndose los valores de a y el 6 Tmin y éste se compara con la base 

anterior, pero tomando en consideración que el mínimo requerimiento de 

servicios debe permanecer fijo, analizando los resultados se procede a corregir 

los intercambiadores que se encontraron mal colocados. 

Para corregir los malos intercambiado res se utilizan dos herramientas: el 

esquema potencial de temperatura y la técnica de cambio de intercambiadores. 

La primera es un esquema en donde son alineadas las temperaturas de las 

corrientes calientes y frias, resultando de esto el diagrama, con la 

representación del intercambiador de la red. La segunda se conoce como la 

técnica de cambio de intercambiadores, una es cambiando las condiciones de 

operación del mismo y cambiandolo de posición o relocalizandolo, la primera es 

la más usual ya que la estructura de la red no cambia. 

El cambio puede realizarse de las maneras siguientes: 

o Ajustando ó T. 

o Cambiando la relación de Cp. 

o O ambas al mismo tiempo. 
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Figura 21. Diagramas de temperaturas de un sistema de intercambio de 
calor. 

Es importante tratar de realizar un cambio que haga uso de la mayor área 

existente posible y que sea orientado a un buen arreglo. 

Ya corregidos los intercambiadores se aplica el análisis del problema 

remanente, para verificar que los intercambiadores hayan sido colocados 

correctamente. 

3.5.3. Colocación de nuevos intercambiadores, 

Se colocan nuevos intercambiadores para completar el rediseño, utilizando el 

diagrama de potencial de temperatura y del análisis del problema remanente 

para verificar su correcta posición. 

3.5.4. Evolución de la red 

Al término de las tres etapas anteriores, se satisfacen los objetivos del proceso 

y se logra un mejor uso de la energia, el diseño todavía puede ser mejorado 

haciendo una estructura más compatible con la red existente, y disminuyendo el 

número de unidades requeridas. Esto se logra con la redistribución de calor 

siguiendo los ciclos y rutas, asi como su manejo para diminuir el número de 

equipos. 
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CAPíTULO 4. 

DESARROLLO Y ANÁLISIS DE RESULTADOS 

Esta planta consta básicamente de tres secciones: sección de destilación 

atmosférica, destilación al vacío y sección de tratamiento cáustico de gasolina. 

La función de la sección atmosférica es la que separa por medio de destilación los 

productos primarios del crudo, para ser enviados a tanques de almacenamiento y/o 

otras plantas para procesos posteriores. 

El principal objetivo de la planta atmosférica es la separación del crudo en sus 

fracciones comerciales para la obtención de productos de tipo comercial como: gas 

combustible, nafta pesada, querosina, gasóleo pesado y residuo, además del 

tratamiento de las corrientes producto de nafta ligera. 

La sección de destilación al vacío procesa el residuo primario proveniente de la 

sección atmosférica para obtener gasóleo ligero de vacío y gasóleo pesado de 

vacío, junto con el gasóleo pesado primario, que se enviarán como carga a la 

planta de desintegración catalítica y el residuo, sirve como carga a la planta 

reductora de viscosidad. 

La sección de tratamiento cáustico de gasolina tiene como objeto eliminar con sosa 

cáustica los compuestos de azufre contenidos en la gasolina. 

En este trabajo sólo se trabajará con la sección de destilación atmosférica. En esta 

sección se efectúan las operaciones de precalentamiento del crudo para llevarlo a 

la temperatura necesaria para efectuar la eliminación de sales y la correcta 

separación en la torre de destilación. A la entrada de la torre una de las 

especificaciones de temperatura es la de contar con una corriente de crudo a 

6BO°F, para esto se utilizan dos hornos en los que se consume combustible y se 

calientan las corrientes a la temperatura requerida. 
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Dentro de la planta atmosférica se encuentra una sección de desalado que reduce 

el contenido de sales yagua en el crudo. En el despunte se separan las fracciones 

ligeras que contiene la alimentación calentándolas. En la destilación y agotamiento 

se realizan las separaciones de las fracciones, y así obtener las especificaciones 

para los procesos posteriores. 

En las secciones de destilación y agotamiento se involucra una gran cantidad de 

recirculaciones debido a las especificaciones que deben cumplir las corrientes ya 

que proporcionan la materia prima para las siguíentes secciones de la planta. 

Para la aplicación de la tecnología de Pinch en el tren de calentamiento es 

necesario el utilizar la síntesis de procesos para realizar un mejor uso de la energía 

con un mejor intercambío de calor, esto nos disminurá el costo del proceso. 

El primer paso consiste en obtener un buen punto de inicio para el rediseño de la 

red, que reduce la necesidad de examinar alternativas de redes que no sean 

factibles en el proceso. 

Lo que se pretende al realizar este trabajo es utilizar el área disponible y con esto 

disminuir los servicios auxiliares realizando un mejor uso del área existente en la 

red actual, combinando adecuadamente las distintas corrientes, considerando los 

costos de inversión, y el ahorro de los servicios, utilizando el tiempo de retorno de 

la inversión como una herramienta de de sic ión para el proyecto. 

4.1. Información de diseño 

Esta información se obtuvo principalmente del diagrama de flujo de proceso (anexo 

1) en el cual se indican las unidades de intercambio de calor, ya sea proceso· 

proceso o involucrando los servicios auxiliares. 

El tren actual de cambiadores de calor de proceso-proceso cuenta con 16 equipos 

que se presentan en la siguiente tabla. 
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Tabla 8. La red actual se compone de los siguientes cambiadores 

INTERCAMBIADORES QUE INVOLUCRAN LA RED ACTUAL 

INTERCAMBIADOF CODlFICACION CORRIENTES INVOLUCRADAS 

1 EA·l0l Precalentador crudo - nafta. 

2 EA·l02A 1° precalentador de crudo - querosina. 

3 EA·l02B 2° precalentador de crudo - querosina. 

4 EA-103A 1" precalentador de crudo - gasóleo ligero primario. 

5 EA-l03B 2° precalentador de crudo - gasóleo ligero primario. 

6 EA-l04A 1° precalentador de crudo - gasóleo ligero de vacio. 

7 EA-l04B 2° precalentador de crudo - gas61eo ligero de vacío. 

S EA-lOSA 1" precalentador de crudo - reflujo gasóleo ligero 

primario. 

9 EA-l0SB 2" precalentador de crudo - reflujo gasóleo ligero 

primario. 

10 EA-l06A 1° precalentador de crudo - gasóleo pesado primario. 

11 EA-l06B 2° precalentador de crudo - gasóleo pesado primario. 

12 EA-l07A 1" precalentador de crudo - gasóleo pesado de vacío. 

13 EA-l07B 2" precalentador de crudo - gas61eo pesado de,vacío. 

14 EA-l07C 1° precalentador de crudo - producto gasóleo pesado 

de vacío. 

15 EA-lOSA 1° precalentador de crudo - residuo de vacío. 

16 EA·l0SB 2° precalentador de crudo - residuo de vacío. 

Los datos de las corrienles fueron tomadas de las l10jas de datos del IMP, y éstos 
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sirvieron de base para los siguientes cálculos; se tomó en consideración que los 

valores tanto de capacidad calorífíca (Cp) como del coeficiente de transferencia de 

calor individual (h), estos cambian con la temperatura, por esto fueron divididas las 

corrientes principales frías para obtener una mejor caracterización y valores más 

reales ya que no sería válido el realizar un promedio entre estas corrientes debido 

a que abarca un gran intervalo de temperatura. 

Con ayuda de la división de corrientes es posible calcular el área mínima que 

requiere la red para el intercambio de calor, para lograr la aproximación se emplea 

la siguiente ecuación, cuya característica principal es que se asume que la 

transferencia de calor es en forma vertical entre las dos curvas compuestas, esto 

es válido para el caso en que los valores del coeficiente global de transferencia de 

calor (U) sean constanles. 

A;= ó.H I (Uó.LMTD;) 

i, Es el intervalo tomado 

ó.H, Es la entalpía en el intervalo i 

ó.LMTD; Es diferencia media logarítmica de temperaturas en el intervalo. 

Se observa que existen nueve corrientes calientes que requieren enfriamiento y 

dos frías que requieren calentamiento. Se realiza una división de las corrientes 

principales y así disminir el intervalo i, para utilizar la ecuación anterior y así tener 

una mejor caracterización de las corrientes, debido a la gran diferencia de 

temperaturas que abarca la red. 

De los datos de diseño se obtuvo que el tren de intercambio de calor tiene un área 

existente de 70,192 Fr'. 

Las tablas 9 (STREAM DATA) Y 10 (UTILlTY STREAM DATA). proporcionadas por el 

programa indican los valores que sirvieron de base para el cálculo de la red de 

intercambio de calor. 
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Se presentan primeramente los datos de las corrientes con las cuales se va 

realizar el intercambio de calor y algunas de las especificaciones, como son la 

temperatura de entrada y de salida, la capacidad calorífica (Cp) multiplicada por el 

flujo de la corriente o masa (M), el coeficiente individual de transferencia de calor 

(h) y el costo de la corriente, ninguno de estos valores será cambiado. 

Se observan diferencias al aumentar la temperatura de la corriente en algunos 

datos, ya que el flujo es constante, sabemos que el Cp y en algunos casos el 

coeficiente de intercambio de calor cambia con respecto a la temperatura y esta 

variación no es lineal, por este motivo no es posible contar con un promedio, la 

alternativa que proponemos para caracterizar mejor la corriente es dividirla en dos 

o tres secciones para lograr una mejor aproximación de los valores de la corriente 

y que la simulación se asemeje a la realidad del proceso. 

Es posible observar en la misma tabla que para una sola corriente existen distintos 

costos de crudo, gas61eo pesado y residuo, ya que los cambiadores de calor 

utilizados para realizar el intercambio de energía son distintos y por esto también el 

costo es diferente entre sí, cabe aclarar que algunas corrientes no se ven 

afectadas por el rango de temperaturas utilizado. Estos datos se obtuvieron de las 

hojas de datos del IMP. 

La tabla 11 (UTILlTY PLACEMENT DATA) contiene los datos de los servicios, 

temperaturas de suministro, el coeficiente individual de transferencia de calor de 

cada corriente que se encuentra en (MMBTU/h(ft2 F)) y el costo de cada uno de los 

servicios en [$(yr(MMBTU/h))]. 

La tabla 12 (COST DATA REPORT) presE'nta los datos utilizados para el análisis 

económico, donde se tiene previsto un plan de 10 años, con un interés del 10% 

anual, y al mismo tiempo se dan los datos de costo de los intercarnbiadores que se 

utilizarán en el análisis de acuerdo con la ecuación de costo propuesta para los 

intercambiado res, también da un resumen del método económico utilizado y el 

objetivo a optimizar en este caso es el minimizar el costo total anual. 
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(e) Linnhoff Mareh 

Untitled: 

Ref. Cap. Cost Law = 1 

IStream I Name 
I 1 
1 1 
1 1 

1 
1 

11C ICrudo1 
1.1 1 
1.21 
1.31 

1 
12C ¡Crudo 2 
1 2.1 1 
1 2.21 
1 2.31 
1 1 
13H INafta 
1 I 
14H ¡Nafta P/A 
1 I 
15H ¡auerosina 
I 1 
16H ¡Gasoleo Ligero 
I 1 
17H ¡Gasoleo Ug de \lacio 
1 1 
18H ¡Gasoleo a Atm 
1 1 
19H IGasoleo Pesado 

9.1 1 
9.21 

1 1 
110 H IGasoteo Pesado de vacio 
1 10.1 1 
1 10.21 
1 1 
111 H IResiduo 
1 11.1 1 
1 11.21 
1 1 
1 1 

(1) Units of CP are {MMBtu/(hr.F)1 
(2) Units ot Enthalpy are (MMBtu/hr) 
(3) Units of HTC are [MMBtu/(h.(fI'.F)1 

SUPERTARGET V3.006 SNl 061 

Tabla 9 

STREAMDATA 

Supply Target I Enthalpy MCP HTC 
Temp. Temp. I Change 

1 
IFJ IFJ 1 (2) (1) (3) 

1 1 1 1 
1 1 1 1 

68.001 682.001 353.71 1 1 
68.00 I 241.001 82.51 .47711.11E-41 

241.001 505.001 158.21 .592 1 1.68E-4 1 
505.00 I 682.00 I 115.01 .650 I 1.82E-4 1 

1 I 1 1 1 
68.001 682.001 319.31 1 I 
68.001 243.001 83.91 .47911.11E-41 

243.00 I 414.001 96.71 .565 1 1.68E-4 I 
414.001 682.001 138.71 .51811.82E-41 

1 1 1 1 1 
347.001 100.001 73.01 .2961 3.52E·51 

I 1 1 1 1 
431.001 110.001 33.7 1 .10511.36E-41 

1 1 1 I I 
470.001 110.001 45.91 .1271 1.00E-41 

1 1 1 1 1 
554.001 110.001 33.01 7.432E-21 8.98E-51 

1 1 1 I 1 
415.001 216.001 38.81 .19518.98E-51 

1 1 1 I I 
557.001 250.001 64.41 .21011.27E-41 

1 1 1 1 1 
611.001 200.001 71.51 1 1 
611.001 473.001 34.51 .2501 5.81E-51 
473.001 200.001 37.01 .136 1 6.34E-5 1 

1 1 1 1 1 
555.001 190.001 97.81 1 1 
555.001 459.001 68.71 .716 1 4.75E-5 1 
459.001 190.001 29.11 .108 1 4.75E-5 1 

1 I 1 1 1 
680.001 200.001 120.21 1 1 
680.001 356.001 86.71 .267 1 4.75E-5 1 
356.001 200.001 33.51 .2151 4.75E-5 1 

1 1 1 1 1 
1 1 1 1 1 
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1 1 
I I 
11 H [Gas 
1 I 
12C ¡VapO! 

1 2.11 
I 2.21 
1 2.31 
1 I 
I JC [Agua de enfriamiento 
I 1 
14C laire 
1 I 
1 1 
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Tabla 10 

UTlUTY STREAM DATA 

Supply 
Temp. 

IFJ 

1 
I 

3632.00 I 
1 

86.00 I 
86 00 1 

237.201 
239.00 I 

1 
90,00 I 

1 
68.00 I 

1 
1 

T<lrget 
Temp. 

IFJ 

1 
I 

752.00 I 
1 

257.001 
237.20 I 
239.00 I 
25700 I 

I 
11500 I 

1 
86.00 I 

I 
1 

oH HTC 
Ratio 

(2) 

1 
1 I 

118.81E-SI 
1 1 
1 I 

eilte I a.81E·51 
Cale I 1.80E-4 I 
Calc I 1.80E-4 I 

I 1 
1 I a.B1E·51 

1 1 
1 1 J.S2E-SI 

1 1 
1 1 

(1) Unils 01 Enlhalpy are \MMBtull\lj 
(2) Units o, HTC are [MMBlu/(h.(W.F))J 
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180.001 JI 1 
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9.001 31 I 
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----------
VIii Name Max Min 

(2) (3) 

1 I 
I I 
11 H ¡Gas 
12C ]Vnpor 

1 J C (Agua de enfriamiento 
14 e laile 
1 1 

(1) Units 01 Annual Enelgy Cost are \SJ(yl.(MMBlu/hl»j 
(2) Units 01 Enlhalpy are {MMBlu/hrl 

¡Place ¡Place [Impl I Cest 
I Rule [Order [Exp. I 
I I 1 I (1) 

1 1 I 1 
I I 1 1 
lPinch I 1 [[mp 46703.821 
lFix I 2lExp. 16816.421 
(Pillch ( 4 jhnp 4396.071 
]Pillch 1 311mp 4396.071 
1 1 1 1 
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SUPERTARGET V3.006 SN1061 

Tabla 12 

COST DATA REPORT 

Eeonomie Data: 

Eeonomie method = 1 [Annualised Capital Cost.1 

Capital recovery factor ¡n eludes annual interest repayments. 
CC (annuaf) = CC (instaUed) .. r1 

r1 • i' (t+l)'N I W+l)'N-l] 
TC (annuaf) .. EC (annuar) + CC (annual) 

Objective: Minirnise TC (annuar) 

Plant Ufetime .. 10.0 [a) 
Rate of Interest .. 10.0 (%) 

Cost Law.;¡: 

Heat Exchanger Capt:a\ Cost {Sl = A ... (B. (Area A C» 

iNo 1 Descriptlon A B C· 

1 1 1 1 1 
I 1 ILow temp hx SOOOO.OO I 264.371 .63001 
1 21HIgh Temp hx 70000.00 I 321.771 .6300 I 
1 3 IUtility hx 01 1.9713E-ll .1000 I 
1 1 1 I 1 
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4.2. Análisis previo. 

En el análisis previo es necesario calcular la mínima cantidad de servicios para los 

distintos ~ Tmin, así como el área mínima requerida para llevar a cabo los 

intercambios de calor necesarios en la red. 

Primeramente el sistema nos pide el ~Tmin al cual se realizarán los cálculos, en 

este caso se le suministró el dato de la red actual, que es igual a 45°F, ya que es 

uno de los datos con los cuales contamos, con este análisis podremos observar 

como se encuentra el sistema actual, y con esto conocer las deficiencias con las 

cuales cuenta la red. 

En la figura 22 (SHIFTED COMPOSITE CURVES) siguiente se graficó la entalpía contra 

la temperatura, que se encuentran en las unidades (MMBTUIh) y (OF) 

respectivamente, la linea superior nos representa las corrientes calientes y la 

inferior se construye con los datos respectivos a las frías, éste nos hace ver como 

deberían de funcionar los intercambiadores de calor a ~ Tmin 45°F, y se observa 

que se tiene un punto de pliegue alrededor de 540°F, se encuentran las curvas 

muy juntas y la distancia entre ellas tiende a cero, esto nos indica que este 

acercamiento no concuerda con la realidad del proceso actual. 

La figura 23 (COMPOSITE CURVES), nos muestra las temperaturas reales a las 

cuales se trabaja y con esto se observa que el ~ Tmin, se encuentra 

áproximadamente en 45°F, que es lo que observamos en el proceso, el intervalo 

entre las dos curvas y el punto de pliegue no se encuentra tan cercano como se 

habia plantedo en el esquema anterior que corresponde al diseño del proceso, 

tomando como base esto si podemos optimizar el sistema actual. 
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El esquema 24 (PROCESS GRANO COMPOSITE CURVE), es la gran curva compuesta 

en donde se encuentran relacionadas las corrientes de proceso, las calientes y las 

frías, en éste se observa que contamos con dos regiones en las cuales es posible 

intercambiar calor proceso-proceso, el punto en el cual ta línea toca el cero de la 

entalpía representa el punto de pliegue, la línea superior a este punto nos indica 

que es necesario utilizar servicios de calentamiento que para el caso particular se 

trata de dos hornos que utilizamos para llegar a la temperatura para la corriente de 

entrada de crudo a la torre de destilación. 

La gráfica 25 (BALANCEO COMPOSITE CURVES) es el balance de composiciones que 

involucra tanto corrientes de proceso como los servicios que se requieren para el 

sistema, el punto de pliegue permanece en el mismo valor y la curva superior se 

encuentra considerablemente de mayor tamaño debido al gas que estamos 

utilizando como servicio de calentamiento para los hornos y así llegar a la 

temperatura necesaria, uno de los objetivos es el minimizar este servicio ya que el 

consumo es alto, 

El esquema 26 (BALANCEO GRAN COMPOSITE CURVE), es la gran curva compuesta 

en donde graficamos entalpía contra temperatura, en esta curva se combinan las 

corrientes calientes, las frías incluyendo los servicios, las unidades se encuentran 

en sistema inglés, la curva superior recta corresponde al servicio de calentamiento 

o gas y la inferior que toca cero a 68'F es el agua de enfriamiento, no es posible 

identificar como en la parte superior, donde comienza el servicio y donde inician las 

corrientes de menor temperatura, Podemos decir que el gas y el agua de 

enfriamiento son capaces de cubrir la necesidad de enfriar y calentar nuestro 

sistema a las temperaturas requeridas y es posible ver que de igual manera que 

los anteriores esquemas que el punto de pliegue se encuentra cerca de 550'F, la 

escala es amplia y puede confundirse. Se observan dos regiones en forma de 

picos, en donde es factible el intercambio de calor proceso-proceso. 
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A continuación tenemos el esquema 27 (DIVING FORCE PLOT) de los 

intercambiadores presentes en el tren actual con un /). Tmin de 45'F en éste se 

grafican las temperaturas frías contra las calientes, tenemos la representación de 

las corrientes calientes en la parte superior y la Curva de las corrientes frías en la 

parte inferior. 

En este esquema se observa que los cambiadores actuales no son eficientes y por 

esto encontramos la gráfica desplazada hacia la izquierda, ya que las líneas de los 

intercambiadores deberían quedar dentro de la región descrita entre las dos curvas 

que definen las corrientes de proceso, también nos indica que no estamos 

cumpliendo con las temperaturas requeridas necesarias para los siguientes 

procesos. 

Debido a que encontramos muy encimados los esquemas de los intercambiado res 

no es posible distinguir cuales son los que no se encuentran dentro de los rangos 

necesarios para el intercambio de calor, pero se puede observar que los dos picos 

finales son los dos hornos, que deberían llegar hasta 680'F, pero los encontramos 

uno llegando a 500'F y el segundo a 600'F ambos como valor máximo, resultado 

final de la corriente de crudo después de pasar por todos los cambiadores la 

temperatura resultante al terminar el tren de intercambio de calor es inferior a la 

necesaria para el proceso. 

Casi todos los intercambiado res se encuentran por encima de los rangos de las 

corrientes, esto significa que los equipos cuentan un una área de transferencia 

mayor a la necesaria para el tren actual y la eficiencia con la cual se trabaja se 

encuentra alrededor del 65%, lo que nos da un indicio de que puede mejorarse. 

El siguiente paso es el económico, en donde se tratará de justificar el 

mejoramiento del proceso actual. 

60 



(e) Unnhoff Mareh 
Untitled: 

Tomperatura Hot [F] 

SUPERTARGET V3.006 SN1061 

Driving Force Plot: Al! match es on TH vs Te 
OT:.45.00F Match:. M24 

06,Jun.98 15:40 
File:TULA 11 ,ST2 

4000i------L-----L-----Í----~----~ ______ L_ ____ L_ ____ L_ ____ ~ ____ ~ ____ _L ____ _L ____ ~ 

3500 / 
3000 

2500 

2000 

1500 

1000 / / 
/ 

500 l 
O~ ~~~~----,_----_,------,-----_,------,_----_,------,_----_,,------"------,_----_.------~ 

50 100 150 200 250 300 350 400 450 500 550 600 

Gráfico 27 
Temperature Cold [F} 

650 

61 

100 



Para este análisis se realiza la gráfica 28 (NEW DESIGN RANGE PLOT) en donde se 

presenta energía contra acercamiento mínimo de temperatura para hacer llegar el 

sistema a las temperaturas requeridas, las unidades utilizadas son (MMBTU/h) y 

('F) respectivamente. Se puede observar que entre mayor sea el ti Tmin se 

incrementa la necesidad de servicios tanto de calentamiento como de enfriamiento, 

esto nos indica que si disminuimos el acercamiento entre temperaturas, 

reduciremos el requerimiento de servicios y por lo tanto el costo de los servicios 

utilizados en la planta. 

Al realizar el esquema 29 (NEW DESIGN RANGE PLOT 1-1 AREA VS DTMIN) de área 

contra tlTmin de intercambio de calor, las unidades en las que se encuentra es ('F) 

y (ft2) respectivamente, en esta gráfica observamos que al disminuir el área de 

intercambio de calor, se incrementa el acercamiento entre las temperaturas, el 

punto mínimo se encuentra aproximadamente en un acercamiento mayor a 45'F y 

el máximo cerca de 2'F, ya que para un acercamiento mínimo de cero grados nos 

encontraríamos en un caso ideal y el incremento en el área es infinito. 

Con ayuda de la gráfica de energía contra ti Tmin sabemos que es factible una 

disminución del acercamiento mínimo entre las corrientes, pero con el esquema de 

área contra ti Tmin observamos que si ese acercamiento es pequeño el incremento 

en el área es considerable y por lo tanto también el costo de los intercambiadores, 

nos queda como pregunta, hasta donde es posible disminuir el acercamiento entre 

las temperaturas de las corrientes, sin llegar a incrementar demasiado el costo de 

los cambiadores. 

Para esto se construye la gráfica 30 (NEW DESIGN RANGE PLOT 1-1 TOTAL COST VS 

DTMIN) de costo total contra acercamiento minimo, se mezclan los resultados de los 

dos análisis anteriores y obtenemos un valor mínimo que es nuestra opción de 

mejora del sistema. 

El costo total que se encuentra en ($/yr) y el ti Tmin que se encuentra en ('F) se 

observa que el mínimo de la gráfica se encuentra alrededor de 15'F con un costo 

superior a los $8,200,000 anual, este valor es el más conveniente en nuestro 

análisis. 
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Las siguientes gráficas se realizaron deacuerdo con la eficiencia del proceso, 

tenemos tres valores de eficiencia ó Alfa, 0.72, 0.80 Y 0.95. 

En la gráfica 31 el incremento en el área con respecto al llTmin, se observa que a 

los 15°F que es la disminución propuesta se incrementa el área para los casos de 

las eficiencias dadas el valor oscila entre 240,000 y 340,000 ft2, lo que nos indica 

que en para aumentar la eficiencia de nuestros equipos es necesario incrementar 

considerablemente el área efectiva de intercambio de calor. 

Al calcular el capital de inversión contra el II Tmin que utilizaremos en la gráfica 32, 

que necesitaremos en el nuevo proceso, esta gráfica nos muestra que a la 

temperatura elegida encontramos que, para la menor eficiencia de 0.72 tenemos 

una inversión de $3,000,000,000.00, y para un valor de (X = 0.95 el valor obtenido 

es de $4,000,000,000.00, similar al caso anterior, el aumento de la eficiencia nos 

involucra un incremento en la inversión. 

El tiempo de retorno de la inversión representado en la grafica 33 aumenta de igual 

forma que el capital de inversión y el incremento en el área de transferencia de 

calor, pero se observa que en este caso para el valor de acercamiento mínimo de 

temperaturas, los valores oscilan entre 1.3 y 1 .8 años dependiendo de la eficiencia, 

pero este tiempo es accesible para poder emprender las modificaciones necesarias 

al proceso. 

En la gráfica 34 toma 'en cuenta el tiempo de retorno de la inversión contra el 

capital de la inversión, el valor mas alto considerado para una (X del 0.95 es de 

$4,000,000,000.00 y el retorno de la inversión se encuentra en alrededor de los 1.8 

años, lo cual es factible a realizar. 

La gráfica 35 nos esqumatiza el incremento del área con respecto a la reducción 

energética, en esta nos es evidente que entre mayor sea la eficiencia el incremento 

en el área es mayor, al reducirse el consumo energético hasta 100 MMBTU/h, se 

observa que el mayor incremento se encuentra por los 200000 W, después de los 

100 MMBTU/h, reducidos el crecimiento es exponencial esto nos lleva a la 

conclusión de que el sistema no permite una disminución mayor a debido a que el 

costo se incrementa de la misma forma. 
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El esquema 36 es la representación gráfica de la red de intercambio de calor, se 

observa que el pinch se encuentra entre 540-555'F determinado por una linea 

punteada. En este esquema se representa el actual de intercambio de calor. 

Si se observa, algunas corrientes tienen una linea diagonal, que nos indica las 

secciones en las cuales dividimos nuestra corriente para una mejor 

caracterización, la linea punteada nos indica que nuestro intercambio de calor se 

cumplió, la linea continua nos dice que aún nos hace falta calor por intercambiar 

para llegar a la temperatura deseada. 

Se muestran los cambiadores de calor en forma de circulas que unen a las 

corrientes con las cuales estamos realizando el intercambio, los equipos 

correspondientes a los servicios se encuentran al final de las corrientes sin que se 

unan con ninguna otra linea, debido a que no contamos con suficientes datos 

reales no podremos realizar la simulación completa. En la parte superior de la 

representación del equipo se encuentra la temperatura a la cual llega la corriente 

después de terminar el proceso. En la parte inferior de los círculos encontramos la 

codificación del cambiador y la cantidad de calor intercambiada. 

Existen cinco cambiadores de calor en la región del punlo de pliegue y uno que lo 

cruza, podria agregarse unidades para evitar estos intercambios que no son 

eficientes, pero equivaldria a aumentar la inversión debido al incremento en el 

número de unidades en el proceso. 

Existen dos corrientes que no alcanzan la temperaturas requeridas, la de gasóleo 

pesado que solamente llega a 327'F y debería alcanzar 200'F y la del residuo que 

llega a 457'F cuando también debería llegar a los 200'F. 
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4.3. Simulación del tren de intercambio de calor. 

Para llegar a mejorar el proceso se realizó la simulación sin los cambiadores que 

involucran corrientes de servicios, el esquema 37 representa esta simulación el 

diagrama prácticamente no ha cambiado, se siguen teniendo los intercambiado res 

en el punto de pliegue. 

En la simulación se obtienen tres tipos de reportes, del primero, se obtiene el costo 

total del área de transferencia de calor al año, costo total de los servicios, la 

cantidad de calor intercambiada y el costo de los servicios individualmente, de 

estos solamente se tienen valores en esta simulación en el costo total del área 

debido a que se omitió de la red la parte de los servicios de calentamiento y 

enfriamiento. 

El segundo reporte nos da el costo de los intercambiadores por año y el costo de 

los servicios utilizados anualmente; tenemos valores en la sección referente a él 

costo del intercambiador ya que no contamos con servicios en esta simulación. 

El tercer reporte nos presenta los datos de temperaturas iniciales y finales por 

corriente, la temperatura a la cual se llega después del tren de intercambio de 

calor, la diferencia y el calor que hacen falta por intercambiar para llegar a las 

temperaturas requeridas, 

Para hacer sencilla la comparación de los primeros dos reportes se realizaron las 

tablas 13, 14 Y 15 en las que se presentan los resultados de las seis simulaciones 

realizadas, las tres primeras se conserva fija la cantidad de calor a intercambiar, 

del 4 al 6 se mantiene fija el área de transferencia de calor. 

El bajar el costo del intercambiador de calor significa que se está disminuyendo el 

área de transferencia, al disminuir la diferencia entre la temperatura final teórica y 

la real significa que estamos transfiriendo una mayor cantidad de calor con el área 

disponible. 
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Tabla 13 

l'lero de simulación Diseño 2 3 4 5 

¡to total de área 1.00E+06 862477.60 857710.3 898096.1 1.05E+06 902481.9 

Costo dellntercambiac $laño 

102A 55,652.34 49,204.82 49,204.82 83,337.74 65,558.19 67,910.63 

1026 44.519.34 38,110.09 38,110.09 49,335.72 65,558,19 50,324.32 

103A 56,919.52 52,657.56 52,657,55 40,140.12 65,558.19 39,149.7' 

1036 43,936.66 38,436.66 38,436.65 55,601.10 65,558.19 55,023.19 

101A 36,995.41 36,995.41 36,995.41 51,577.30 53,502.17 61,426,55 

104A 45,026.87 45,027.22 45,027.22 28,932.46 53,502.17 24,507.74 

1046 41,529.42 41,539.19 41,529.19 65,584.77 53,502.17 76,420.52 

107C 60,022.57 24,820.22 20,052.90 0.00 65,558.19 0.00 

105A 53,700.82 46,726.04 46,725.04 59,117.34 65,558.19 60,195.22 

1056 57,613.25 50,054.68 50,054.68 36,756.70 65,558.19 37,190.33 

106A 104,430.40 92,238.89 92,238.89 50,878.52 81,280.33 51,089.83 

1066 44,358.51 37,463.01 37,463.02 51,224.08 65,558.19 51,221.7E 

107A 96,287.91 79,467.41 79,467.41 80,291.20 65,558.19 81,718.88 

1076 66,925.35 66,924.79 66,924.79 110,127.80 53,502.17 110,319,90 

1 OSA 99,008.97 83,526.25 83,526.24 66,984.77 81,280.33 68,230.07 

1086 94,218.96 79,296.34 79,296.34 68,406.53 81,280.33 67,773.29 
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Tabla 14 

Diseño de la red 

Temperatura Temperatura Temperatura de DUerenda de Cantidad d, 
inicial final simulación temperaturas calor 

intercambiado 

Crudo 1 Fria 68 682 504.97 ·177.03 115 
eNdo2 Fria 68 682 369.7 -292.3 152.4 
Na" Calienta 347 100 347.00 247.00 -73 
Nana P/A Caliente 431 110 173.62 63.62 -6.7 
OUeroslna Caliente 470 "" 128.04 18.04 -2.3 
Gasoleo Ligero Caliente 554 110 123.45 13.45 -1.00003 
GasoleoL~.OeYacio Caliente 415 216 216 ·4.10E-oS 8.04E-06 
Gasoteo a Atm Caliente 557 250 272.88 22.88 -4.80026 
Gasoleo Pesado CaUente 611 200 327 127 -17.2 
Gasoleo pesado de Caliente 555 190 254.71 64.71 -6.99988 
Residuo Caliente 880 200 457.89 257.89 -60.8 
G" Caliente 3632 752 3832 2880 O 

V""" Caliente 86 257 86 ·171 O 
Agua de enlriamiooto Fría 90 115 90 -25 O 
Aire Fria 68 " 68 -18 54.2 

Simulación 1 

Temperatura Temperatura Temperatura de Diferencia de Cantidad " inicia, final simulación temperaturas calor 
intercambiado 

Crudo 1 Fria 68 682 504.97 -177.03 115 
Crudo 2 Fria 68 682 389.7 ·292.3 152.4 
N.1Ia Caliente 347 100 347 247 -73 
Narta P/A Caliente 431 110 173.82 6382 -6.7 
Ouerosina Caliente 470 "O 128.04 15.04 -2.3 
Gasoleo Ligero Ctltienle 554 110 123.45 13.45 -1.00002 
Gasoleo lig. De vacio Caliente 415 216 215 -4.10E.QS 6.04E-06 
Gasoleo a Atm caliente 557 250 272.86 22.68 4.50026 
Gasoleo Pesado caliente 611 200 327 127 -17.2 
Gasoleo pesado de Caliente 555 190 254.71 64.71 -6.99968 
Residuo caliente 880 200 457.69 257.89 -60.08 
G .. Caliente 3632 752 3832 2860 O 
Vapor Caliente 86 257 86 ·t71 O 
Agua de ¡mirlamiento Fria 90 115 90 -25 O 
Aire Fría 68 86 68 -18 O 

Simulación 2 

Temperatura Temperatura Temperatura de Diferencia de Cantidad " inicial final simulación temperaturas calor 
intercambiado 

Crudo 1 Fria 68 682 504.97 -177.03 115.00 
Crudo 2 Fria 68 682 389.70 ·292.30 152.40 

No"" Caliente 347 100 347.00 247.00 -73.00 
Narta P/A Caliente 431 110 173.82 63.82 -6.70 
Ouerosina Caliente 470 110 128.04 18.04 -2.30 
Gasoleo Ligero Caliente 554 110 123.45 13.45 ·1.00003 
Gasoleo Lig. De vacio Caliente 415 216 216.00 O." 0.000008043 
Gasoleo a Atm Caliente 557 250 272.88 22.68 4.80026 
Gasolea Pesado Caliente 611 200 327.00 127.00 -1720 
Gasoleo pesado de Caliente 555 190 254.71 64.71 -6.99988 
Residuo Caliente 680 200 457.89 257.89 -60.08 

G" Caliente 3632 752 3632.00 2880.00 0.00 
Vapor Caliente 86 257 8600 -171.00 0.00 
Agua de enlriamlento Fria 90 115 90.00 ·25.00 0.00 
Aire Fria 68 86 68.00 -18.00 0.00 
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Tabla 15 

Simulación 3 

Temperatura Temperatura Temperatura de Diferencia de Cantidad d. 
inicial final simulación temperaturas calor 

intercambiado 

Crudo 1 Fria " 682 485,85 -196.15 126.30 
Crudo 2 Fria " 682 402.69 -279.31 145.10 
Nafta Caliente 347 100 347.00 247.00 -73.00 
Narta P/A Caliente 431 110 129,56 19.58 -2.05552 
Ouorosina Caliente 470 110 97.03 -12.97 1.653701 
Gasoloo Ligero Caliento ... 110 106.74 -3.26 0.24210 
Gasoleo Llg. De vacío Caliente 415 216 196,25 -19.76 3.656989000 
Gasoleo a Atm caliente 557 250 275.37 25.37 -5.32221 
Gasoleo Pesado Caliente 611 200 331.47 131.47 -17.80 
Gasoleo pesado de Caliente 555 190 333.64 143.64 -15.50000 
Residuo Caliente 680 200 487.77 287.77 -68.80 
0.. calionJe 3632 752 3632.00 2880.00 0.00 
Vapo' Caliente 86 257 86.00 ·171.00 0.00 
Agua de enfriamiento Fría 90 115 90.00 -25.00 0.00 
Aire Fria 68 66 68.00 -16.00 0.00 

Simulación 4 

Temperatura Temperatura Temperatura de Diferencia de Cantidad d. 
inicial final simulación temperaturas calor 

Intercambiado 

Crudo 1 Fria 68 682 485.85 -196.15 126.30 
Crudo 2 Fria 68 682 402.69 -279.31 145.10 
Na!la Caliente 347 100 347.00 247.00 ·73.00 
Narta PfA Calienta 431 110 129.58 19.58 -2.06 
Ouerosina Calienle 470 110 97.03 -12.97 1.653702 
Gascleo Ligero Caliente 554 110 106.74 -3.26 0.24210 
Gasoleo Lig. De vacio Caliente 415 216 196.24 19.77 3.858989000 
Gasoleo a Atm Caliente 557 250 275.37 25.37 -5.32221 
Gasoleo Pesado Caliente 611 200 331.47 131.47 17.80 
Gasoleo pesado de Caliente 555 190 333.64 143.64 -15.50000 
Residuo Caliente 680 200 487.77 287.77 .... 80 
G .. Caliente 3632 752 3632.00 2880.00 0.00 
Vapor Caliente 66 257 66.00 -171.00 0.00 
Agua de enfriamiento Fria 90 115 9000 -25.00 0.00 
Aire Flia 68 86 68.00 -18.00 54.20 

Simulación 5 

Temperatura Temperatura Temperatura de Diferencia de Caotidad d. 
inicial final simulación temperaturas calor 

intercambiado 

Crudo 1 Fria 68 682 485.85 -196.15 126.30 
Crudo 2 Fria 68 682 404,20 ·277.80 144.20 
Nafta Caliente 347 100 347.00 247.00 -73.00 
Narta P/A Caliente 431 110 109.19 0.81 0.08454 
Ouerosina Caliente 470 110 103.73 7.27 0.926500 
Gasoleo Ligero Ca~enta 554 110 111.81 1,81 -0.13500 
Gasoleo Lig. Oc vacio Caliente 415 216 191.86 ·24.14 4.712626000 
Gasoleo a Atm Caliente 557 250 276.49 26.49 -5.55748 
Gascleo Pesado Caliente 611 200 333.18 133.18 -18.10 
Gasoleo pesado de Caliente 555 190 336.85 146.85 -15.90000 
Residuo Caliente 680 200 46656 288.56 -69.00 
G .. Caliente 3632 752 3632.00 2880,00 -168.20 

Vapo' Caliente 66 257 66.00 ·171.00 0.00 
Agua de enfriamiento Fria 90 115 90.00 -25.00 0.00 
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4.4. Análisis de resultados. 

La primera simulación que se realizó se basa en las hojas de diseño de la planta 

de atmosférica de Tula Hidalgo, se obtuvieron los costos de los intercambiadores 

actuales de la red de transferencia de calor y las temperaturas deacuerdo con los 

datos que se utilizaron como base para este diseño, se observa que existen 

algunas temperaturas a las cuales no se llegan, siendo este sistema suceptible de 

mejorar. 

En las dos primeras simulaciones se conserva el diseño original y las variables son 

las áreas de intercambio, se lográ después de la simulación una red de menor área 

de tranferencia de calor que disminuye el costo de algunos intercambiadores y 

como consecuencia el costo total del área. Existe una disminución del 59% en el 

cambiador 107e, en la primera optimización en la siguiente se obtiene un área de 

transferencia comparada con la de diseño de un 67%. 

Tomando como base la simulación realizada, el área total disminuye un 14%, en 

estas dos simulaciones se realiza una redistribución de las cargas de calor que 

permite disminuir los costos, pero no se mejora el intercambio ya que las 

temper¡¡turas son las mismas. 

En las simulaciones 3, 4 Y 5 se mantuvo fija el área de transferencia de calor a los 

equipos que se calcularon originalmente en el diseño, el calor intercambiado es la 

variable en estas simulaciones. La cantidad de calor que falta por intercambiar en 

las corrientes disminuye, debido al incremendo de las áreas en los 

intercambiadores, lo que nos significa una disminución de los servicios pero en 

estas simulaciones no es posible contabilizar ya que nos hacen falta datos de los 

servicios utilizados. 

En la simulación 3 y 4 tenemos una disminución del área de tranferencia del 10%, 

las temperaturas son menores a las cuales se llega en el diseño original, pero el 

calor que falta por intercambiar y que se destina a cambiadores de servicios es de 

95.68 MMBTUlhr. 
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En la simulación 5 se realiza nuevamente la reordenación del calor en los 

diferentes equipos, se observa que el cambiador 107e desaparece, la cantidad de 

calor intercambiada aumenta con respecto al diseño original, esto se ve reflejado 

en las temperaturas obtenidas después de la simulación, y el costo del área de 

transferencia de calor con respecto a el diseño original disminuye un 10%. 

En la última optimización se tiene un proceso eficiente con el área necesaria para 

el intercambio de calor y se llega a las temperaturas requeridas en el diseño, esta 

propuesta es la mejor en el caso de que los equipos sean nuevos ya que 

observamos que hay algunos que cuentan con una mayor área de la diseñada 

originalmente, y que un intercambiador desaparece, en el caso en que tengamos 

equipos de las dimensiones mostradas en el diseño original no es conveniente 

cambiar todos los equipos con los cuales se contarian y lo recomendable seria el 

realizar la simulación con los datos de la red de intercambio de calor existente ya 

que con este trabajo se comprobó que es posible mejorar la red de intercambio de 

calor de Tula, Hidalgo. 
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CONCLUSIONES 

Se realizó el estudio de la red de intercambio de calor, se evaluó que esta pudiera 

ser mejorada con ayuda de un simulador, se terminó este análisis y se simuló la 

red original de la planta atmosférica de Tula, Hidalgo. 

Se lograron proponer cinco simulaciones que cumplen los requerimientos de las 

corrientes en el proceso de intercambio de calor, a un mejor costo e integrando 

eficientemente la energía disponible. 

En el caso de que la red de intercambio de calor fuese nueva se recomendaría 

ampliamente la última simulación propuesta, ya que se tiene una disminución de la 

red original del 10% Y las temperaturas requeridas en el diseño se cumplen con 

este arreglo. 

En este trabajo se observó que existen diversas alternativas posibles para 

optimizar el sistema, conservando constante el calor o el área de transferencia, y 

para que la simulación se termine solamente es necesario contar con datos reales 

del proceso, para decidir cual sería el mejor sistema que cumpla los requerimientos 

de la sección de la planta. 
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