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CariTuLo 1

Introducci(’)n

En la actualidad México tiene una gran dependencia de los ingresos provenientes del
petrdleo; la carga fiscal de Petréleos Mexicanos (PEMEX) debe ser mucho menor a la
establecida hoy por hoy. Los recursos que tiene el pais en el crudo han dejado de ser
abundantes y deben ser administrados correctamente para prever las futuras
variaciones de las condiciones econémicas en los precios del crudo.
Dentro de la refinaciéon del petréleo existen dos maneras para incrementar los
ingresos:

a) Aumentando la capacidad de refinacién

b) Optimizando los procesos de refinacién, lo que conlleva a eficientar dichos

procesos, obteniendo mayores rendimientos en los productos del crudo, mejor

calidad y finalmente mayor valor econémico.

Una inversion extra para aumentar la capacidad nacional de refinacién es dificil de
conseguir dadas las condiciones econémicas del pais. Asi, la optimizaciéon de los
procesos de refinacién parece ser la alternativa més viable para mejorar la economia

del petrdleo en México.
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El impacto que tiene la industria del petréleo en la economia y en la vida, no solo
nacional sino internacional es enorme; ademas de que es la mas compleja, fisica y
quimicamente hablando, en relacién con otras industrias quimicas de proceso; es por

ello que la operacién de una refineria de igual manera es compleja.

Para reducir esta complejidad al entendimiento de un grupo de procesos, se requiere
el conocimiento fundamental de los mismos. En el presente existen diversos métodos
que nos permiten entender en su totalidad cada uno de los procesos que se llevan a

cabo en una refineria.

Una de las técnicas y probablemente la méas utilizada, es la simulaciéon o modelado de
los procesos. La simulaciéon en términos generales es una extraordinaria técnica para
estudiar el comportamiento y relaciones de un determinado sistema a través de
modelos que imitan confiablemente las propiedades y el comportamiento de este
sistema en una escala menor, permitiéndonos asi su manipulaciéon y estudio a nivel de

detalle no alcanzado por cualquier otra técnica.

Para lo anterior, es necesario el uso de simuladores cuyo objetivo principal es
representar las condiciones de operacion lo mas cercanas posible a las condiciones de
operacion que se tienen en la refineria, para asi llevar a cabo un analisis de las
variables del proceso y de esta manera poder definir cuales son las mas importantes y
como afectan la eficiencia del proceso, para que a continuacién se proponga una

optimizacién de éste.

En el presente trabajo, se utiliza como herramienta el simulador Hysys de la compafia
AspenTech para generar el esquema de simulacién del proceso de destilaciéon que se
realiza en la Planta Primaria II de la Refineria de Salina Cruz, Oaxaca, con el
propoésito de generar una simulacién confiable que pueda ser utilizada como base
para plantear y analizar la futura integracion de éstas dos plantas convirtiéndose en

una planta combinada en la Refineria.
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1.1 OsjeTIVO

» Generar un esquema de simulaciéon confiable de la Planta Primaria II de la
Refineria “Ing. Antonio Dovali Jaime”y realizar el analisis de ésta, la cual tiene
como finalidad establecer las bases para plantear la futura integraciéon térmica

de las unidades de destilaciéon atmosférica y de vacio.

ALCANCE

Este trabajo, se limita a elaborar el esquema de simulacién de las columnas de
destilacién atmosférica y de vacio, simultdineamente se realizé un anélisis de algunas
de las problematicas frecuentes que se presentan en el proceso de destilacion de
crudo. Para poder llevar a cabo el planteamiento de la integracién térmica de ambas
unidades, se deben actualizar las condiciones de operacion, la caracterizacion del
crudo y se debe conocer la proporciéon de la mezcla de crudo que se procesa en la

Planta Primaria I1.
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Fundamentos

El petréleo, es el producto de los cambios naturales de la materia organica que a
través de millones de afios se ha acumulado debajo de la superficie de la tierra en
cantidades importantes, al paso del tiempo éste ha sido descubierto y utilizado para

satisfacer las variadas y cambiantes necesidades de los combustibles de origen fosil.

La naturaleza y composiciéon quimica del crudo, varia dependiendo de la region
geografica de la cual proviene. Esto puede verse facilmente en la diferencia que existe

entre las gravedades especificas de los crudos de diversas partes del mundo.

No todos los compuestos contenidos en el crudo son hidrocarburos puros; el crudo
contiene impurezas inorganicas tales como azufre, nitrégeno, oxigeno y metales.

Los compuestos de azufre son los méds abundantes en el crudo, su contenido puede
variar entre 0.1% y mas del 6% en peso, este contenido esta relacionado con la

densidad del crudo y por lo tanto con su calidad.
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El azufre puede estar presente en forma inorganica como:
+ Acido Sulfhidrico HS.
+ Sulfuro de Carbonilo (Oxisulfuro de Carbono) S=C=0

También se encuentra presente en moléculas orgénicas tales como:

% Sulfuros cuya férmula general es R-5-R como por ejemplo el Propil Pentil
Sulfuro CHj;-CH2-CH»-S-(CH2)4-CH3

< Disulfuros de férmula general R-S-S-R presentes sobre todo en las
fracciones ligeras.

% Tioles o Mercaptanos CnH2,1SH en los que el Hidrégeno ligado al Azufre
tiene un caracter acido.

+ Tiofenos, presentes sobre todo a partir de un punto de ebullicién de
250°C, constituyen un grupo importante de compuestos sulfurados. En

éstos el azufre se inserta en ciclos aromaticos.

Los metales contenidos en el crudo son usualmente Niquel, Sodio, Fierro y Vanadio.

En el crudo estan presentes tres clases de hidrocarburos:

Parafinas. Las cadenas lineales de carbono asociadas a hidrégeno, constituyen las
parafinas, tienen como férmula CnHo2n+2, y pueden ser cadenas rectas (normales) o

ramificadas (isémeros) de atomos de carbono.

Naftenos. Son grupos de hidrocarburos de anillo saturado, de férmula CnHoan,
dispuestos en forma de anillos cerrados (ciclicos), que se encuentran en todas las

fracciones del crudo excepto en las mas ligeras.

Aromiticos (derivados del benceno). Familia de hidrocarburos que contienen en su
molécula uno o varios nicleos de seis carbonos, cadena cerrada y forma hexagonal,

los cuales poseen en su estructura tres dobles ligaduras (anillos bencénicos).

Olefinas. Su férmula general es CnoHzn y son aquellas que tienen al menos dos

carbonos unidos por doble enlace, por lo que corresponden a los alquenos. Estos
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compuestos no estan presentes de forma natural en el crudo, pero se forman durante
su procesamiento. Sin embargo, las olefinas son indeseables en los productos
terminados, debido a que los dobles enlaces son reactivos y los compuestos se oxidan
y polimerizan més facilmente.

La composiciéon elemental del crudo usualmente se encuentra en los siguientes rangos:

Elemento % Peso
Carbono 83-87
Hidrégeno 10-14
Azufre 0.05-6
Nitrégeno 01-2
Oxigeno 0.05-1.5
Metales <1000 ppm

Fuente: Speight. The Chemistry and Tecnology of Petroleum.2000.

La destilacién de crudo (atmosférica y de vacio) es solo el primer paso en el proceso
de refinacién del petréleo, debido a esto toda la alimentacién a la refineria debe pasar
a través de las columnas de destilacién, resultando altos flujos de crudo y grandes
consumos de energia. El crudo se descompone en diversas fracciones que son

llevadas a otros procesos para la obtencion de productos con mayor valor econémico.

2.1 Tiros bE CRUDO

Uno de los parametros mas relevantes para clasificar un crudo es su densidad. Las
unidades empleadas para su mediciéon son los grados API (siglas derivadas del
American Petroleum Institute) y representan el inverso de la densidad especifica.
No existe ningtin pardmetro puntual para nombrar los crudos de acuerdo a esta
caracteristica, sin embargo, en la industria petrolera internacional, se suelen tomar los
siguientes rangos:

» Crudos ligeros. Densidad mayor a 29°APL

* Crudos medios o intermedios. Entre 22 y 29°API.

* Crudos pesados. Entre 10 y 22°API.

» Crudos extrapesados. Menor a 10°API.
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Este parametro es quiza la propiedad més importante del petrdleo crudo, ya que se
encuentra asociado al contenido de cadenas largas en el mismo (las moléculas mas
grandes pueden empaquetarse muy juntas una de la otra dando como resultado una
mayor cantidad de masa por unidad de volumen). De esta manera, entre mas ligero
sea un crudo, éste tendrd una mayor proporciéon de fracciones de cadenas cortas que
representan un mayor valor econémico, como las gasolinas, diesel, turbosina; ademas
de que estos crudos pueden refinarse més facilmente sin recurrir a procesos complejos
como el craqueo o coquizacion para obtener volimenes considerables de productos de

mayor valor agregado.

La cantidad de azufre presente en el crudo es otra de las caracteristicas que mas se
toman en cuenta en su clasificacién y precio. En el caso de dos crudos con el mismo
grado API, aquel que posea la menor cantidad de azufre serd el de mayor precio.

Dentro de esta clasificacion los crudos con menos de 0.5% de azufre son conocidos
como crudos dulces, mientras que aquellos con mas de 1.5% se les conoce como crudos

amargos.

La importancia del contenido de azufre en el crudo radica en que este elemento es
altamente corrosivo y su emision a la atmoésfera es causa de la formaciéon de lluvia
acida, por lo que desde hace tiempo los paises han disefiado politicas que limiten el
contenido de compuestos que contengan azufre en los combustibles.

Otros factores que determinan la calidad del crudo y por tanto su precio, son: el
contenido de asfaltenos y/o de lubricantes, contenido de agua, contenido de sal,
evaporabilidad (Presiéon de Vapor Reid), contenido de impurezas (metales disueltos
como vanadio y niquel), curva de destilacion, etc.

Los rangos de cada una de estas caracteristicas varian considerablemente de region a
region e incluso dentro de un mismo yacimiento.

Los tipos de crudo en México son los siguientes:

= Petréleo Stper Ligero
Su produccién proviene principalmente de los yacimientos localizados en la regién
sur del territorio nacional, en los estados de Chiapas y Tabasco, representando el

19% del total producido en el pais.
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= Petréleo Ligero
Su produccion se obtiene principalmente de los yacimientos localizados en la
region marina del Golfo de Campeche, representa el 26% del total producido en el

pais.

= Petréleo Pesado
Se extrae principalmente de los yacimientos localizados en la regién marina

noreste del Golfo de Campeche, representa el 55% de la produccion total del pais.

Para el mercado de exportaciéon, en México se preparan tres variedades de petrdleo

crudo con las siguientes calidades tipicas:
Istmo. Petréleo crudo ligero con densidad de 33.6° APl 'y 1.3% de azufre en peso.
Maya. Petréleo crudo pesado con densidad de 21° APl y 4.5% de azufre en peso.

Olmeca. Petréleo crudo muy ligero con densidad de 39.3° API y 0.8% de azufre en

peso.

2.2. CARACTERIZACION DEL CRUDO

El ensayo de un crudo es la compilaciéon de datos de laboratorio y de plantas piloto
que definen las propiedades de un crudo especifico. Los ensayos de un crudo
tipicamente incluyen la curva TBP, la curva de gravedad versus % destilado,

contenido de azufre y la fracciéon de los compuestos ligeros.

Es importante mencionar que el ensayo de un crudo determinado que tiene dos afios o
mas de antigiiedad desde su realizacién, proporciona datos inadecuados para

propositos de simulacion.

Las mezclas de hidrocarburos puros y de fracciones petroliferas se analizan en

laboratorio utilizando normas concretas publicadas por la ASTM (American Society
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for Testing and Materials), la clasificacion de los métodos de ensayo utilizados en la

destilacién son los siguientes:

DESTILACION TBP (ASTM D2892). La curva de destilacion de puntos de ebullicion
reales 6 TBP (True Boiling Point) es la informacién mds importante para llevar a cabo
una caracterizaciéon de cualquier crudo para fines de disefio y simulacién. Sin una

correcta curva TBP, el proyecto de simulacién esta destinado a fracasar.

La destilacion TBP tiende a separar los componentes de la mezcla en orden con
respecto al punto de ebullicién de los productos y es una buena aproximacion de la
separacion que puede ser esperada en la planta. La temperatura mas alta que puede
ser medida para la mayoria de los crudos antes del craqueo de sus moléculas es del

rango de 496 a 526°C a una presién base de 760 mmHg.

DESTILACION ASTM 1160. El procedimiento para obtener la curva de puntos de
ebullicion reales (TBP) puede ser extendido experimentalmente a través del

procedimiento de destilacién al vacio ASTM D1160 para los residuos de la destilacion
TBP.

La prueba es comtnmente corrida a 10 mmHg y pueden medirse temperaturas
mayores al rango de 566 - 610°C cuando los datos son corregidos a una presién base
de 760 mmHg. La presentacién de resultados consiste en una curva de destilacién en
la cual aparece el volumen destilado, el punto de ebullicién a presion reducida y el

punto de ebullicién corregido a presion atmosférica.

ASTM D86. Este método se aplica a la destilacion de gasolinas, querosenos, gasdleos y
productos petroliferos similares. La cantidad de muestra es generalmente de 100 ml,
las condiciones de destilacion estdn especificadas en funcién de la naturaleza de la
muestra. Se va observando simultdneamente la lectura de la temperatura y del
volumen condensado; el resultado del ensayo se calcula y se refleja bajo la forma de

temperatura de ebullicién en funcién del volumen destilado.

VAPORIZACION FLASH EN EQULIBRIO (EFV). La mezcla es calentada sin permitir

que el vapor se separe del liquido remanente. La curva EFV de crudo es determinada
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usando un aparato el cual confina el liquido y el vapor juntos, hasta que el grado de
vaporizacién requerido sea alcanzado.

El porcentaje vaporizado es graficado versus la temperatura de diversas corridas para
obtener la curva. La separacion es pobre en este tipo de destilacion comparada con la
destilaciéon ASTM.

PUNTO FLASH. El “flash point” de un crudo es la temperatura a la cual el vapor que
se encuentra en la superficie del liquido puede momentaneamente explotar.
Esta prueba sirve para indicar la temperatura debajo de la cual el crudo puede ser

manejado de modo seguro.

FACTOR DE CARACTERIZACION Kuopr. El factor Kuop, es un valor que permite
identificar o caracterizar el tipo de crudo en cuanto a su composiciéon quimica, (base
parafinica, mixta, nafténica, aromaética).

Este indice tiene unos valores para:

v parafinicos normales/ isoparafinico
v' nafténicos puros

v/ aromaticos puros

_ (Temp. Velutrica ]f-f'.[e-:liaj}g
SPGE (607 F)

Euop

La temperatura volumétrica media, es la temperatura de ebullicién de un componente

hipotético con caracteristicas equivalentes a la mezcla de hidrocarburos analizada.

K=13; BASE PARAFINICA K= 11; BASE NAFTENICA
K=12; BASE MIXTA K = 10; BASE AROMATICA

10
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2.3 PRETRATAMIENTO DEL CRUDO

Precalentamiento

El crudo es bombeado del almacenamiento para ser calentado por una bateria de
intercambiadores de calor que utilizan corrientes de productos calientes y corrientes
de pumparound del proceso mismo.

A una temperatura aproximada de 130 a 150°C el crudo entra a los desaladores.

Desalado

El crudo emerge contaminado con salmueras subterrdneas y en algunos casos con
agua de mar, las cuales pueden estar en forma libre o emulsionada en el petréleo. Tan
pronto como llega a la superficie, el agua libre se elimina por sedimentacién. Sin
embargo la reduccion del agua emulsionada no es directa, debido a la estabilidad que

presentan las gotas de agua emulsionada a la fuerza de gravedad.

El agua emulsionada le proporciona al crudo un volumen adicional al transporte asi
como propiedades corrosivas, lo cual se ve reflejado en la reduccién de la vida ttil de
los equipos de proceso. Debido a esto es necesario aplicarle un proceso de
deshidrataciéon y desalado. El proceso de separacion mas comtnmente usado por su
efectividad es el empleo de un campo eléctrico de corriente continua o corriente
alterna, mediante el cual se logra la coalescencia de las gotas de agua emulsionada.

El agua presente en el crudo puede estar en forma libre o emulsionada con el petréleo

crudo. El rompimiento de estas emulsiones puede llegar a ser un problema muy serio.
La aplicacion de la coalescencia electrostatica combinada con la adicién de quimicos
para resolver el problema de las emulsiones provee la herramienta necesaria para

obtener el crudo deshidratado y desalado, adecuado para procesar.

Basicamente el desalado consiste en precalentar el crudo para disminuir la viscosidad,

se inyecta agua de lavado (exenta de sales) para producir una emulsién del crudo con

11
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el agua. Las sales se disuelven en el agua y posteriormente la emulsién se rompe por

medio de una precipitacion electrostatica.

El desalador es un recipiente horizontal empleado para eliminar la sal del crudo de
carga a la torre de destilacion atmosférica. El crudo salado de tanques de
almacenamiento es alimentado al desalador en donde también se alimenta agua de
lavado para formar una emulsién que posteriormente se rompe, separandose en el
fondo la solucién acuosa (rica en sal) la cual es drenada del recipiente. La ruptura de

la emulsion se origina por el uso de electrodos instalados en el interior del equipo.

TRAMFFORMADDR

CRUDS VIRGEN CRUDOD DESALADSD

Agieks the
Lk ¥ TEY
L [ [RETH ]

Figura 2.1 Esquema de un Desalador

AL S CRUDNOZ
B ® L vl dee Crmdi

e,
—

En resumen el objetivo de este proceso es disminuir el contenido de sales y agua en el
crudo que se procesa, reduciendo la corrosiéon por hidrélisis de sales como el cloruro
de calcio, cloruro de magnesio y cloruro de sodio que en presencia de agua forman
acido clorhidrico altamente corrosivo. Esta reaccién se lleva a cabo principalmente en
los domos de las torres atmosféricas y es arrastrado subsecuentemente a otras partes
del sistema de destilaciéon primaria, como son lineas, condensadores y acumuladores.

Los agentes desemulsificantes, cuya composiciéon es motivo de patente, se aplican
actualmente en diferentes puntos del sistema para mejorar la eficiencia del proceso de
desalado. En general se aplica primeramente en la secciéon de bombas de mezclado y
después en la linea de llegada de crudo a los tanques de bombeo de los sistemas de

plantas primarias.

12
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Este mecanismo ha dado buenos resultados, ya que el contenido de sal a la salida de
los desaladores se encuentra en un intervalo de 1.1 a 1.4 LMB (libras de sal por cada

mil barriles).

Despunte

Una vez que el crudo ha sido desalado pasa a una segunda etapa de intercambiadores
de calor con el fin de seguir subiendo su temperatura hasta llegar a una primera torre
de destilacién, conocida como torre despuntadora o “preflash”, en este equipo se logra
despojar al crudo de la nafta liviana y de gases combustibles. La finalidad principal de
este sistema es reducir la carga a la columna de destilaciéon atmosférica y al horno por

lo cual este equipo puede ser opcional.

Se extrae la nafta para someterla a otros procesos, como pueden ser la fabricaciéon de
productos petroquimicos, o para tratarla y obtener gasolina. Al residuo que queda

después de este proceso se le denomina crudo despuntado.

La temperatura de alimentaciéon recomendada para el despunte es de 207°C, para
lograr una vaporizacion de 10% vol. Una temperatura mayor, propicia la separaciéon
de fracciones pesadas, contaminando la nafta producto. Una menor temperatura evita
la eliminacién de los componentes ligeros, lo que repercute en aumento de

produccién de nafta atmosférica y una menor produccién de nafta de despunte.

El crudo despuntado se alimenta a un calentador a fuego directo para alcanzar la
temperatura y el nivel de vaporizacién requerido para el fraccionamiento. La
temperatura del crudo a la salida de este calentador se encuentra en el rango de 350 a
380°C.

Generalmente el crudo es calentado un poco mas para vaporizar cerca del 5% mas que
lo requerido para las corrientes destiladas. Esto es llamado overflash y es usado para

asegurar una buena relacion de reflujo en la torre de fraccionamiento.
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2.4 DESTILACION ATMOSFERICA

Primera etapa de la destilaciéon de crudos; consiste en la separacién por destilacion a
presiéon ambiente de las diversas fracciones o constituyentes, apoyandose para tal fin
en su diferencia de temperatura de ebullicién (o volatilidad). Durante este proceso las
fracciones o productos mas ligeros (gases y nafta ligera) se destilan primero y
posteriormente se sacan por el domo o parte superior de la torre. Los destilados

intermedios (turbosina, kerosina, gaséleo o diesel) se extraen separadamente por la

parte intermedia y el residuo por el fondo de
la torre.

La temperatura a la que se debe alimentar el %

crudo a la torre de destilaciéon es de alrededor

de 350 a 380° C, por lo cual se calienta en

hornos especiales o en calentadores, y se

introduce a la torre, cerca del fondo, mezclado ,,J_L\I

con vapor de agua. CRUDO |+orno.

Al interior de la torre se localizan 30 6 40

et R - S

platos, los cuales son unidades instaladas y > acn
. . VAPOR

habilitadas para que a través de ellos los "'~—|—_"'

vapores de los hidrocarburos mas ligeros Figura 2.2 Torre de Destilacion Atmosférica

asciendan y los liquidos desciendan mediante dispositivos especiales, que en la
terminologia comun suelen llamarse “bajantes”; en este sentido cada uno de los
platos constituye una etapa de destilacion, dentro de todo el proceso en conjunto;
los platos permiten purificar en forma paulatina e incrementada el vapor en sus
componentes mas ligeros al ascender; y al liquido que desciende, en sus componentes
mas pesados.

Para hacer mas eficiente el proceso de destilacién sin aumentar por ello el nimero de
platos que se localizan al interior de la torre asi como tampoco aumentar su altura; del
condensado del domo, ademaés del producto, se extrae el reflujo para recircularlo y
aumentar con ello las concentraciones de los componentes mas ligeros, reduciendo la
de los componentes mas pesados en los vapores emergentes del domo de la torre
durante este proceso. Para no inundar la torre con el reflujo y las demas corrientes de

los liquidos, se van extrayendo las fracciones mdas pesadas de platos intermedios
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localizados a diferentes alturas, extracciones que se someten a una destilacion
adicional (agotamiento) con el objeto de obtener productos mas puros, de los que
resultan las fracciones de turbosina, kerosina y gasoéleo ligero.

Como productos adicionales de la destilaciéon primaria del crudo, se obtienen, por
extraccion lateral de la torre, el gasdleo pesado y por su fondo el residuo atmosférico 6
primario.

Las corrientes de productos que se obtienen de los agotadores, se envian a los
intercambiadores del tren de precalentamiento del crudo, después del intercambio de

calor, se enfrian con agua o aire para su almacenamiento.

Los productos tipicos que se obtienen de la torre de destilaciéon atmosférica son los

siguientes:
Domo Nafta <190°C
1°. Salida Lateral Kerosina 190-250°C
2% Salida Lateral Diesel 250-320°C
3% Salida Lateral Gasoleo 320-370°C
Fondo Residuo >370°C

Fuente: Jones D.S. Elements of Petroleum Processing.1995

Asimismo, la columna de destilacion presenta reflujos intermedios adicionales,
denominados circulantes o pumparound, generados mediante extracciones de liquidos
de distintos platos que se enfrian y vuelven a introducirse en la columna algunos
platos por encima de la extracciéon. La funcién de todos los reflujos circulantes es
modificar el perfil de temperaturas en la columna, eliminando calor del sistema y
disminuyendo el caudal de vapor que alcanza la columna. De esta forma se reduce la

carga térmica del condensador y se logra un mejor aprovechamiento de la energia.
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2.5 DESTILACION AL VACIO

Es el proceso de destilacion utilizado como paso intermedio para extraer, del residuo
atmosférico, el gasoleo usado como carga a las plantas de desintegracién catalitica
FCC, asi como las fracciones para la elaboracién de los aceites lubricantes.

La temperatura necesaria para fraccionar el residuo obtenido de la destilacion
atmosférica seria de alrededor de 550°C, nivel en el cual se presentaria una

desintegracion de las moléculas y su consecuente pérdida de producto, formacién

indeseable de coque y ensuciamiento del

Hacia
equipo. Para solventar estos inconvenientes pkchm
se cuenta con el proceso de destilaciéon al sy
vacio, el cual consiste en fraccionar el 2 &
residuo de las plantas primarias en dos o - * V6O

AL D RN

mas cortes, sometiéndoles a una destilacion

nueva en una torre especial donde se ha :
NI Hvao
LsuLLy R P —

reducido la presion alrededor del 2 por

. . L. TN

ciento de la presion atmosférica normal (de - |
., ¥, S
10 a 20 mmHg de presion absoluta); esto se |Crudo es]_ gLV
Reducido

hace creando condiciones de vacio con
eyectores de vapor. El residuo atmosférico Vapoe
es destilado para proporcionar corrientes Residual de vacio

de pI‘OdLICtOS mas pesados, los cuales son Figura 2.3 Torre de Destilaciéon de Vacio

usados para producir lubricantes o como alimentacién a las unidades de conversion.
La alimentacion fria, es calentada por corrientes calientes y de pumparound del proceso
mismo, en intercambiadores de calor, finalmente pasa por un calentador a fuego
directo para alcanzar una temperatura mas alta.

Posteriormente esta corriente se alimenta a la torre de vacio donde los vapores
destilados son condensados por transferencia de calor y masa con corrientes frias de
reflujo que fluyen a lo largo de la torre; los productos son extraidos de las secciones
adecuadas y generalmente son bombeados a almacenamiento.

Las condiciones de vacio son producidas por eyectores, tomando el vapor del domo
de la torre, estos eyectores remueven inertes y otros vapores que puedan existir,

produciendo asi un vacio de aproximadamente 5 mmHg absolutos.
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Las unidades de destilacion al vacio modernas operan a una presion de 3 a 5 mmHg
en el domo de la torre y cerca de 25 a 30 mmHg en el fondo.

Por supuesto, el crudo puede descomponerse si la temperatura de vaporizaciéon o de
corte es muy alta; por ello se desea tener el mayor vacio posible con la menor caida de

presion a lo largo de la torre para evitar el craqueo del crudo reducido.

2.6 ASPECTOS BASICOS PARA EL. MODELADO DE UNA REFINERIA

El primer paso en la construccion del modelo de destilacion de crudo es la
transformacién de los datos del ensayo del crudo a pseudo-componentes o “cortes” de
crudo.

Cada corte representa una porcién (volumen liquido 6 masico) de la curva de puntos
de ebullicién TBP y tiene asignado un punto de ebullicién normal equivalente al valor
promedio para todo el corte.

Es necesario definir la gravedad API para cada corte, cuando una curva de gravedad
es proporcionada para el crudo, estos datos son usados para definir la gravedad
promedio de cada corte. Si no se proporciona una curva de gravedad, la mayoria de
los simuladores comerciales estiman las gravedades individuales de los cortes usando
la curva TBP y la gravedad promedio de la corriente de crudo.

La técnica mas cominmente utilizada para predecir la gravedad de los cortes a partir
de la gravedad promedio del crudo y la curva TBP es asumir que el factor K (Watson-
Murphy) es constante o muy cercanamente constante a lo largo de todo el rango de
ebullicion del crudo; particularmente, esta no es una buena aproximacion.

En la Figura 2.4 se ilustra el error en la gravedad de los cortes que es introducido con
la técnica del factor K constante. Este error en la caracterizacién afecta las otras
propiedades predichas para cada corte y en particular afecta el valor del peso
molecular.

El siguiente paso para la construccién de la simulacién es resolver la siguiente
pregunta: ;Cudntos pseudo-componentes pueden ser usados en la caracterizaciéon del
crudo?

En los dias previos a los programas de computadora, los crudos eran representados

con menos de 10 pseudo-componentes o cortes. Como los simuladores fueron
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ganando popularidad a mediados de los setentas, las computadoras fueron
relativamente primitivas; entonces los simuladores fueron disefiados para una

cantidad mucho mayor de pseudo-componentes.
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Figura 2.4 Error introducido en la caracterizacion de crudo

El ntimero mas popular de componentes fue 50 y los cortes usados para representar el
crudo fueron disefiados alrededor de este niimero; éste niimero es utilizado atn en los
simuladores comerciales actuales.

El ntimero de pseudo-componentes para diferentes rangos de temperatura que son

utilizados frecuentemente son los siguientes:

RANGO °F RANGO °C No.DE CORTES
<100 <37.8 PENTANOSY LIGEROS
100 - 800 37.8-427 28
800 - 1200 427 - 649 8
1200 - 1600 649 - 871 4

Fuente: Gerald Kaes. Some practical aspects of modeling crude oil distillation. 2003.

La cantidad de cortes que se usan en cualquier problema de destilaciéon de petrdleo
depende de la distribucién de los componentes en las zonas de fraccionamiento;
donde una zona de fraccionamiento es definida como una seccién en la columna de
destilacion en la cual dos productos son separados.

Por todo lo dicho anteriormente, sin duda, el paso més importante para el modelado

de la destilacion de crudo, es el desarrollo de una correcta caracterizacién del crudo.
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CarPiTuLo 3

Localizacion y Descripcion General de la Refineria

4H
Ing. Antonio Dovali ]aime

Con el objetivo de elaborar los producto

144

de Salina Cruz, Oaxaca

s petroliferos que cubran parte de la demanda

nacional, basandose en las necesidades de consumo, ademads de realizar la explotaciéon

de crudo y destilados por las costas

mexicanas del litoral del Pacifico, Petrdleos

Mexicanos proyecto la construccion de la Refineria Ing. Antonio Dovali Jaime, la cual

inicié sus operaciones en el mes de abril de 1979 y desde entonces ha sido un centro

de refinacion en constante crecimiento.

Salamanca ¥

+ 245 MBD

* Lubricantes

+* Centro y Poniente

Cadereyta e
+ 275 MBD
* Norte del pais

Cad;;eyta &E

" cd. Madero
+ 190 MBD
« Centro y Golfo

Minatitian

+ 185 MBD

+ Sur y Peninsula
de Yucatan

J

e
&J\L/:——’

Salina Cruz

@)
Tula
* 315 MBD

* Minatitian
« Ciudad de México o |

Salina Cruz
+ 330 MBD
+ Litoral del Pacifico

Figura 3.1 Localizacién de la Refineria
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La Refineria Antonio Dovali Jaime ocupa una superficie de 600 hectareas localizadas a

cinco kilémetros al noreste de la ciudad y puerto de Salina Cruz, Oaxaca.

El petréleo crudo que se extrae de los yacimientos localizados en los estados de
Tabasco, Chiapas y la Sonda de Campeche, se concentra en la estaciéon de recolecciéon
y bombeo, ubicada en Nuevo Teapa, Ver. Parte de este crudo se envia a través de dos
oleoductos de 30 y 48 pulgadas de didmetro, hasta la refineria. El crudo, sea para su
procesamiento o para exportaciéon, se almacena en tanques de 100, 200 y 500 mil
barriles, cuyas caracteristicas de disefio y seguridad garantizan el adecuado

abastecimiento.

Para el manejo de los hidrocarburos y productos, la refineria cuenta con una
capacidad de 14 millones de barriles en 125 tanques, de los cuales 20 almacenan
materias primas, tales como crudo Istmo, Maya y sus mezclas; 39 para productos
intermedios como gasolina primaria, kerosina primaria, turbosina primaria, diesel,
aceite ciclico ligero, gasdleos, residuos cataliticos, aceite recuperado y 66 para
productos finales como: butano-butileno, propileno, gas LPG, gasolina magna,
turbosina, diesel desulfurado y diesel, combustéleo, TAME y MTBE.

La Refineria se divide en dos grandes areas:

Area administrativa. A través de los diversos departamentos que integran el &rea
administrativa se lleva el control y seguimiento de los servicios que se prestan al
personal que labora en la Refineria, asi como los requerimientos de mano de obra de

la misma.
Area Industrial. Actualmente esta constituida por:

« 26 plantas de proceso

« 96 tanques de almacenamiento

« 6 dreas de almacenamiento para Azufre liquido

« 12 talleres de especialidades: eléctrico, mecédnico, instrumentos

« 4 Laboratorios: control, analitico, gases y experimental
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PLANTA PRIMARIA T Y II.

En la Refineria se cuenta con dos plantas de destilaciéon primaria las cuales fueron
disefiadas e instaladas para procesar cada una 165,000 BPD de crudo. En la Primaria I
se procesa una mezcla de crudos con peso especifico de 0.865 a 0.875 y en la Primaria
IT la mezcla es de 0.875 a 0.890.

Los productos que se obtienen son:

v Gas licuado endulzado en Primaria II

v Gasolina amarga, que junto con la de despunte, una vez estabilizada se
envia a tanques de almacenamiento para su tratamiento posterior de
endulzamiento en los procesos Merox e Hidrodesulfuracion.

v Turbosina que se envia a tanques para que de acuerdo a los lineamientos
de calidad contintie su tratamiento en las unidades de destilados
intermedios.

v Kerosina para la preparacién de tanques de diesel utilizada para el ajuste
porcentual de azufre.

v Gasoleos ligeros enviados a tanques, utilizados en la preparaciéon de
diesel.

v Gasobleos pesados que se envian a tanques para preparar mezclas que se

alimentan a las plantas cataliticas.
UNIDADES DE DESTILACION AL VACIO 1YL

Cada una de estas plantas se disefid para procesar 75,000 BPD de residuo primario,
procedente de las plantas de destilaciéon primarias, el cual pasa a través de dos
calentadores a fuego directo, posteriormente se envia a las torres de vacio, en donde

se obtienen; Gasoéleo Ligero, Gasdleo Pesado y residuos de vacio.

Los Gasoleos Ligero y Pesado, se envian como carga a la Planta Catalitica y el residuo

de vacio, sirve de base para la preparacion de Combustoleo.
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PLANTA DE DESINTEGRACION CATALITICA T Y II

Con una carga de una mezcla de Gasoéleos de vacio y pesado atmosférico, esta planta
desintegra los compuestos de alto peso molecular por medio de una alta temperatura

y un catalizador, obteniendo productos mas valiosos.

Esta Refineria cuenta con dos plantas de Desintegracion Catalitica con capacidad para
procesar 40,000 BPD cada una y dos plantas Despropilenizadoras de 4,000 y 5,000 BPD

cada una, las cuales, en conjunto producen lo siguiente:

v Gas combustible que se va a la red del sistema

v Butano - Butileno, una parte, enviado a esferas para transportar a otras
refinerias y el resto como carga a la planta MTBE

v Propileno que constituye la alimentacién a la Planta de Alquilacion

v Gasolina de alto octano, que se le da un tratamiento MEROX para
eliminarle mercaptanos y enviarla a tanque para la preparaciéon de
gasolinas.

v Aceite ciclico ligero para la preparacion de diesel o mezclas, y como
diluente en la preparaciéon de combustéleo.

v Aceite decantado, producto final utilizado para diversas mezclas.
La planta consta de las siguientes secciones:

a) Desintegracion Catalitica. En esta seccién se realiza la desintegraciéon de la
mezcla de gasoéleos al ponerse en contacto con el catalizador caliente que fluye
en forma de polvo. Los productos formados en la desintegraciéon, después de
pasar por una serie de separadores ciclonicos, salen por el domo del separador,
enviandose a la fraccionadora.

b) Fraccionamiento. Aqui se separan los productos de desintegracién catalitica en
cuatro corrientes principales: gas y gasolina por el domo, aceite ciclico ligero,
aceite decantado y lodos que se recirculan al reactor.

c) Compresion de Gases y Estabilizacion de Gasolina. El gas proveniente del
fraccionamiento se comprime y se envia a las torre absorbedoras, en donde se

separa el gas seco. El gas licuado y la gasolina se envian a la torre
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desbutanizadora, separandose ahi el gas licuado y la gasolina ya estabilizada;
los tres productos obtenidos se envian a tratamientos.

d) Tratamientos. El gas seco proveniente de la secciéon de compresion es tratado
con una solucién de dietanolamina, para eliminar el acido sulthidrico antes de
enviarlo a la red de gas combustible. El gas licuado pasa por tratamiento con
dietanolamina antes de enviarse al segundo tratamiento MEROX en donde se
le elimina totalmente el Azufre.

e) Fraccionamiento de Gas Licuado. El gas licuado libre de azufre se envia a una
torre fraccionadora, en donde se separa el propano-propileno del butano-

butileno.
PLANTAS HIDRODESULFURADORAS DE DESTILADOS INTERMEDIOS

Existen dos de estas plantas, con capacidad de 25,000 BPD cada una, utilizadas para
eliminar los compuestos de azufre de la turbosina, kerosina y diesel, mediante una

reaccion catalitica con hidrégeno.

La carga, que proviene de las plantas primarias, pasa a la zona de reaccién, en donde
se obtiene por el fondo del separador un producto desulfurado sin estabilizar, el cual
es enviado a la torre agotadora; de esta torre los hidrocarburos pesados se alimentan a
la seccién de fraccionamiento, para extraer de ella, por el domo, hidrocarburos ligeros
que se envian como carga a la hidrodesulfuradora de gasolina, y por el fondo la

kerosina o el diesel desulfurado.
PLANTA REFORMADORA DE NAFTAS

Recibe como carga la gasolina desulfurada, para obtener mediante reformacion
catalitica a determinada presién y temperatura, en presencia de un catalizador a base
de platino, gasolina de alto octano, ademdas de hidrégeno como subproducto. Su
capacidad de proceso es de 20,000 BPD.

La reaccion de reformacién se efecttia en reactores en serie, colocados uno sobre otro,
formando un solo cuerpo. Como la reacciéon es endotérmica, entre los reactores se

intercalan calentadores que recuperan la temperatura al fluido antes de entrar a cada
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reactor, proporcionando asi la energia necesaria para realizar la reacciéon de

reformacion.

El reformado sin estabilizar se envia a la secciéon de fraccionamiento, donde por el
domo se separan los incondensables y licuables, y por el fondo el reformado
estabilizado con buen octano, mismo que es transferido a tanques para la preparacion

de gasolina.
PLANTAS DE AZUFREI, 11 Y III.

Los gases amargos procedentes de las plantas hidrodesulfuradoras de nafta, de
destilados intermedios de la viscorreductora y de las plantas cataliticas, se procesan
en tratamientos de endulzamiento con Aminas donde se genera el gas acido que se
utiliza como carga a las plantas de azufre por su alto contenido de H>S.Con ello ayuda
a la preservaciéon del medio ambiente al transformar los gases &cidos en azufre por

medio de un tratamiento térmico y catalitico.

Actualmente se cuenta con 3 plantas con capacidad para procesar cada una 80
toneladas por dia, el azufre producido se almacena en forma liquida o bien en forma

s6lida en patios, para manejar a granel.

PLANTAS MTBE / TAME.

Debido al alto grado de contaminacion ambiental que actualmente vivimos y de
acuerdo a las normas de proteccién ambiental , y como manera de contribuir a reducir
la contaminaciéon , PEMEX REFINACION al ir a la vanguardia en alta tecnologfa en la
producciéon de combustibles para motores de combustién interna y para usos
industriales , construy6 en la Refineria un paquete de plantas ecolégicas para producir
combustibles oxigenados como Metil-Terbutil-Eter (MTBE) con capacidad de 30,000
toneladas por afio y Ter-Amil-Metil-Eter (TAME) con capacidad de 60,000 toneladas
por afio. Estos compuestos vienen a sustituir al Tetraetilo de Plomo y por consiguiente

reducir las emisiones de plomo a la atmosfera.
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REFINERIA “ING. ANTONIO DOVALI JAIME”, SALINA CRUZ, OAXACA. DIAGRAMA DE PROCESO
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Descripcién de la Planta Primaria 11

El crudo a procesar debera ser desalado antes de pasar a las torres despuntadoras en

donde se eliminan los compuestos ligeros.

Las naftas de despunte son enviadas a estabilizacion, los gases licuables se recuperan

por compresion y enfriamiento, envidndose a las torres estabilizadoras.

El crudo despuntado se envia a la torre de destilacion atmosférica en la cual se
obtienen como productos nafta, turbosina, kerosina, diesel, gaséleo pesado y residuo
atmosférico. Las naftas de la torre atmosférica se envian frias como carga de la planta

hidrodesulfuradora.

De la torre estabilizadora se obtiene gas seco que se enviard a gas combustible LPG el
cual sera tratado con DEA (dietanolamina) vy posteriormente con un proceso de

tratamiento cdustico para enviarlo a almacenamiento.

A las naftas estabilizadas también se les aplica un tratamiento cdustico para luego ser
enviadas a mezclas de gasolinas o bien, para completar la carga de hidrodesulfuracién

de naftas.
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El agua amarga de los acumuladores de gasolinas de las torres despuntadotas y de la
columna de destilacion atmosférica sera tratada para eliminarle el acido sulfhidrico, el
COz y el amoniaco que contenga para ser utilizada como agua tratada de carga a los

desaladores.

4.1 PRECALENTAMIENTO Y DESALADO DE CRUDO

La corriente de crudo proveniente de almacenamiento es dividida, no necesariamente
con flujos iguales; cada tren de precalentamiento puede manejar 60% de la capacidad
méxima de operacién de la planta. Estas corrientes son bombeadas a la bateria de
intercambiadores de calor. El tren de precalentamiento estd conformado por 12
intercambiadores de calor, en ellos, el crudo fluye a contracorriente con productos
calientes provenientes de la columna de destilacion, tales como turbosina, diesel,

kerosina, gasoéleo y corrientes de pumparound.

En el tren de precalentamiento cada corriente de crudo alcanza una temperatura de

138°C. Posteriormente el crudo precalentado es enviado al sistema de doble desalado.

Dependiendo del contenido de sales en el crudo, el proceso de desalado se puede
realizar de dos maneras: utilizando el flujo de agua para desalado en serie, con 8% en
volumen de agua de dilucién con respecto a la carga de crudo. La otra forma es con
alimentacion de agua en paralelo, a cada unidad de desalado se le adiciona 5% de

agua, el agua para desalado se inyecta en la seccién de bombas de carga.

En este caso, el proceso de desalado es en serie; la presion de operacion para la
primera etapa es mayor a la presiéon de la segunda etapa, por lo que es necesario
disponer de bombas de agua de desalado. En los desaladores se hace fluir una
corriente uniforme a través de un campo eléctrico de alto voltaje (20 000 V) generado

por pares de electrodos.

La corriente de crudo efluente del segundo desalador (crudo desalado), es enviada al

intercambiador crudo/residuo atmosférico, en el cual eleva su temperatura a
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aproximadamente 223°C. Esta corriente constituye la alimentacién a la columna

despuntadora. La presién de la alimentacion se reduce a 2.18 kg/cm?.

PROCESO DE DESALADO |

Condiciones de Disefo en la Refineria Condiciones Optimas de Operacién

135a 150°C
Temperatura de alimentacién 138.8 °C Temperatura de alimentacién

Optima: 146°C

Presién 19.2 kg/cm? Presién 21 kg/cm?

. . 5 a 8% Vol. con respecto al
Flujo de Agua 8% Vol. Flujo de Agua

crudo alimentado

Si la temperatura del crudo de alimentacion a los desaladores es menor al rango
recomendado, la emulsién que se forma con el agua es més dificil de romper debido
al incremento en la viscosidad. Un aumento dificultaria el desalado debido al

desprendimiento de componentes ligeros del crudo.

PROCESO DE DESALADO

SERVICIOS AUXILARES EFLUENTES
Agua para Desalado Agua Salada (salmuera)
Flujo: 6,500 BPD Flujo 6,500 BPD
Temperatura de alimentacién 122.2°C Temperatura 48.8°C
Presion 19.2 kg/cm2 Presién 4.9 kg/cm?

Desemulsificantes

Se recomienda inyectar desemulsificante, a la succion de las bombas
de carga para mantener una concentracion de 40 ppm.

La salinidad de la salmuera producida puede variar desde 1,000 ppm hasta la
saturacion, que es de 300,000 ppm (30 % peso); sin embargo lo usual es encontrar
salmueras en el rango de 20,000-150,000 ppm (2 a 15 %peso). Por comparacion, el agua
de mar contiene de 30,000-43,000 ppm (3-4.3 % peso) de sales disueltas.
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La salmuera efluente de este proceso, puede ser adecuadamente tratada para que no

cause los dafios mencionados en los equipos y sea inyectada al yacimiento.

4.2 DESPUNTE

La columna despuntadora opera con una presiéon en el domo de 2.1 kg/cm? y en el
fondo de 2.18 kg/cm?. El crudo desalado es alimentado en el fondo y una corriente de
nafta proveniente de la columna de destilacién atmosférica es alimentada en el domo.
En la columna, obtenemos del domo todos los componentes ligeros en fase vapor, los

cuales son condensados y tratados para obtener gasolina.

Del fondo, sale la corriente de crudo despuntado, ésta es bombeada a un calentador a
fuego directo, donde éste elevara su temperatura hasta los 368°C. A esta temperatura,
y con una fraccién vaporizada, el crudo se alimenta a la columna de destilaciéon
atmosférica. En la Figura 4.1 se muestran los diagramas de flujo correspondientes al

precalentamiento y desalado de la mezcla de crudo procesada.

DESPUNTE

Condiciones de Disefio en la Refineria Condiciones Recomendadas
Temperatura de alimentacién 222.7°C Temperatura de alimentacién 207°C
Vaporizacion 11.2% Vaporizacion 10% Volumen
Temperatura del Domo 147.7°C Temperatura del Domo 148 °C

Como se indica en la tabla anterior, la temperatura de alimentaciéon recomendada
para el despunte es de 207°C, para lograr una vaporizaciéon de 10% vol. Una
temperatura mayor, propicia la separacién de fracciones pesadas, contaminando la
nafta producto y requiere una mayor cantidad de nafta primaria como reflujo para

no manchar la gasolina.
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Por otra parte una menor temperatura evita la eliminaciéon de los componentes
ligeros, lo que repercute en aumento de produccion de nafta atmosférica y una menor

produccién de nafta de despunte.

4.3 CALENTADORES A FUEGO DIRECTO

Uno de los equipos principales en las refinerias, son los calentadores a fuego directo,
debido a que estos suministran grandes cargas térmicas requeridas por los procesos.

Para suministrar esta energia utilizan altos consumos de combustible liquido y/o
gaseoso, esto trae como consecuencia, que los calentadores a fuego directo sean uno

de los equipos con mayor consumo de energéticos dentro de las plantas industriales.

Los calentadores a fuego directo se pueden clasificar de acuerdo a su forma, en
horizontales y verticales esto debido a la orientacién del serpentin en la seccién de
radiacion. Las secciones y partes que integran un calentador a fuego directo son

idénticas para ambos tipos, vertical y horizontal.

Seccion de conveccién.- Es la seccion de transferencia de calor directamente localizado
debajo de la chimenea, utilizando el calor ascendente de los gases calientes de la
combustién. En esta zona los tubos estdn en forma horizontal tanto para calentadores

verticales como horizontales.

Seccién de Radiacién.- Es la mayor parte que utiliza el calor radiante de los
quemadores. Aunque en algunos calentadores el calor de la flama de los quemadores
se dirige hacia un muro cerdmico el cual irradia calor a los tubos; normalmente los

tubos reciben el calor directamente de los quemadores.

Quemadores.- Es la parte del calentador el cual quema el combustible gas o liquido, en
ocasiones ambos, produciendo una flama de calor intenso. Los quemadores son

normalmente instalados al piso de los calentadores.
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Figura 4.1 Diagrama de Flujo de Proceso Seccién de Precalentamiento y Desalado de Crudo
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Sin embargo algunos calentadores horizontales pueden tener los quemadores
montados lateralmente. El namero y tamafio de quemadores son determinados por el

proveedor de acuerdo al uso del calentador.

Chimenea.- Es la parte cilindrica usada para transportar los gases de combustion a la
atmosfera, y al mismo tiempo produce un tiro a los quemadores. La altura de la
chimenea es determinada por el tiro requerido. Las chimeneas pueden ser montadas
sobre la parte superior del calentador o pueden montarse al piso con ductos grandes
para dirigir los gases de combustion hacia ellas, con este disefio la chimenea es

normalmente de concreto.

Mampara.- Es un plato plano de acero localizado directamente arriba de la seccién de
conveccion, conectado a una flecha y una rueda de acero. Los cables de control estan
a nivel de piso para disponer la operacién y regular el tiro del quemador por abertura
o cierre de la mampara. Las mamparas pueden ser conectadas para trabajar

automaticamente.

Piloto de gas.- Es una flama pequefa y constante que inicia el quemado del

combustible.

Puertas de acceso.- Son puertas que proporcionan la entrada al calentador para
inspeccionar los tubos o hacer reparaciones. El acceso a las puertas debe mantenerse

limpio.

CALENTADOR A FUEGO DIRECTO

Temperatura a la salida del horno 368°C
Temperatura a la salida del homo recomendada 354 - 370°C
% Vaporizacion 38%
% Vaporizacién recomendado 39.60%
Servicios

VAPOR DE BAJA
GAS COMBUSTIBLE
COMBUSTOLEO
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La acumulacién de residuos carbonosos, escorias metalicas y cenizas, producto de la
quema de combustibles fésiles, principalmente del combustéleo pesado, causa una
disminucién de la transferencia de calor entre gases calientes y fluidos de proceso por

calentar, asi como su eficiencia térmica.

En la refinacion del petréleo la importancia que tiene el ahorro de energia es el hecho
de que la razén costo combustible a costo total de refinacion oscila de 55 a 70 %, y
segln estadisticas, los porcentajes de distribucion de energia en estas industrias son
los siguientes: Calentadores de proceso, 65 %; generadores de vapor, 25%;

generadores de energia eléctrica, 10 %.

ESPECIFICACIONES USADAS EN HORNOS A FUEGO DIRECTO EN REFINACION

FLUJO RADIANTE | MASA VELOCIDAD | CAIDA DE PRESION METALURGIA EN
PROCESO TIPO DE CALENTADOR
BTU/hr ft2 Ib/s ft2 psi SERPENTIN
Atmosférico 10,000 200 150 9Cr Tubos verticales
Vacio 8,000 250 75 9Cr Tubos verticales

Fuente: Villalobos Hiriart Alejandro. Modulo IV Plantas Combinadas de Destilacién de Petréleo Crudo. 2005

La energia térmica representa las dos terceras partes del costo de operaciéon de una
refineria, de las cuales el costo del combustible para calentadores y generadores de
vapor equivale a 70 %. El ensuciamiento del banco de tubos de transferencia de calor
en calentadores a fuego directo y calderas se produce como resultado de la reaccién
de combustién, los gases generados contienen cenizas, hidrocarburos no quemados,
asfaltenos, y elementos metélicos como vanadio, niquel, sodio y azufre, que al pasar
por el serpentin son depositados o incrustados, generando serios problemas de

corrosion, erosién y de resistencia al paso de la transferencia de calor.
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4.4 UNIDAD DE DESTILACION ATMOSFERICA

La columna de destilacion atmosférica A-DA-3 consta de 41 platos, en el domo opera

a una presion de 0.309 kg/cm? y en el fondo a 1.181 kg/cm?2.

El crudo se alimenta al plato 36 y una corriente de vapor se alimenta en el ultimo
plato. La torre opera con dos pumparound; en el primero, la corriente se extrae del
plato 7, se envia al tren de precalentamiento de crudo y regresa a una temperatura de
90°C al plato 5. En el segundo pumparound, se extrae la corriente del plato 23 y es
enviada de igual manera al tren de precalentamiento, después, regresa a una

temperatura de 160°C al plato inferior al de la extraccion.

La columna cuenta con un condensador total y no tiene rehervidor, ya que la carga ha
sido precalentada en el calentador a fuego directo. Esta unidad opera con cuatro
agotadores laterales los cuales funcionan con inyeccién de vapor y contienen cuatro

platos cada uno. Los destilados que se obtiene de la columna son los siguientes:

Nafta. Se extrae del primer plato de la columna para ser enviada a un condensador,
ya en fase liquida, la nafta se divide y una porcién regresa a la torre como reflujo y el
resto constituye el producto. Es una mezcla de hidrocarburos, de mas de 7 4tomos de
carbono, con un rango de temperatura de ebullicion de 110 a 160°C y densidad
especifica de aproximadamente 0.710 kg/L, que se utiliza para la formulacién de
gasolinas automotrices con bajo contenido de azufre y niimero de octano entre 92 y
97. Existen diversas propiedades que determinan las caracteristicas de una gasolina,
las propiedades que tienen una mayor importancia en el funcionamiento de los
motores son la Presion de Vapor Reid, el rango de destilaciéon y sus caracteristicas

antidetonantes.

La Presion de Vapor Reid vy el rango de ebullicién de una gasolina, determinan el
arranque eficiente del motor, calentamiento, capacidad de aceleracion etc. La Presion
de Vapor Reid es la presiéon de vapor de la gasolina a 100°F. La volatilidad de una
gasolina debe ser tal, que permita que ésta se vaporice adecuadamente en la cdmara
de combustién, con el propoésito de lograr un mezclado efectivo de aire-combustible,

de tal forma que se obtenga el maximo aprovechamiento del combustible en el motor.
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Residuo Atmosférico. También llamado residuo primario, como su nombre lo indica,
constituye el residuo proveniente del fondo de la columna. Es utilizado para calentar
otras corrientes debido a la alta temperatura a la que sale y posteriormente se envia a
la columna de destilacién al vacio en donde seré fraccionado para producir gaséleos

que seran enviados a las plantas de conversion catalitica.

Turbosina. La corriente de turbosina se extrae del plato 9 y se alimenta al primer
agotador A-DA-4, los vapores regresan al plato 6 de la columna. La turbosina
procedente del fondo del agotador, es dividida, una parte se recircula al mismo
agotador a una temperatura mayor para poder cumplir con las especificaciones de
composicion, flujo y temperatura del producto final. Dicha corriente de recirculacién
es calentada por la corriente de crudo reducido en el intercambiador

turbosina/residuo atmosférico.

La turbosina producto se envia como carga de la planta Hidrodesulfuradora de

destilados intermedios.

El combustible de avion comercial debe presentar una combustiéon limpia. Dos de las
especificaciones criticas de este combustible se relacionan con la necesidad de obtener
una combustion limpia y la limitacion en el contenido total de aromaticos. Estas
especificaciones son el punto de humo, expresado en mm de altura de la flama a la
que se detecta el humeo, y el porcentaje total en volumen de aromaéticos y naftenos.
La concentracion de aromaticos debe de ser de aproximadamente 20% y la

concentracion de los naftenos alrededor de 3%.

Kerosina. El destilado se extrae del plato 17 de la columna y se envia al segundo
agotador A-DA-5, la corriente en fase vapor regresa al plato 15 y del fondo del
agotador se obtiene la corriente agotada de kerosina. Al agotador, recircula una
fracciéon de la corriente de kerosina la cual es calentada por la corriente de residuo
atmosférico. En general, la kerosina se envia, sin tratarse, a almacenamiento para
producir diesel o se utiliza como diluente en la Unidad de Destilacién al Vacio para

formar combustdleo con el residuo de vacio.
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Diesel. El destilado de este producto se extrae del plato 25 y se alimenta al tercer
agotador A-DA-6 en donde la corriente de vapor regresa al plato 21. Este agotador
opera como los anteriores, con una recirculaciéon del producto que es calentado por la
corriente de crudo reducido. El diesel se envia como carga a la planta

Hidrodesulfuradora de destilados intermedios.

Las propiedades mas importantes del diesel para automotores, son la volatilidad,
calidad de igniciéon que se expresa como indice de cetano. Este indice, es la medida
porcentual de la calidad de desempefio del diesel, compara su funcionamiento con el
comportamiento de una mezcla compuesta por cetanos (CisHsz4) y alfa metil naftaleno,
probando la capacidad de arranque en una méaquina de combustiéon de diesel; este
requerimiento, tiene relaciéon directa con la capacidad de ignicién a diferentes
temperaturas del aire de mezcla y la relacion de compresion en un motor de

combustion interna a diesel.

Gaséleo. El destilado se extrae del plato 33 y se envia al cuarto y ultimo agotador A-
DA-7. La corriente en fase vapor generada regresa al plato 31. En este agotador no
hay recirculacién del producto. Este producto se envia a tanques para producir diesel

o se mezcla con los gasoleos de vacio para enviarse a la planta Catalitica.

Todos los agotadores operan con una corriente de vapor de baja alimentada en el
fondo de los mismos. Todos los productos que se obtienen son enviados al tren de
precalentamiento de crudo y posteriormente enfriados hasta alcanzar una

temperatura adecuada para su almacenamiento.

En la Figura 4.2 se presenta el diagrama de proceso correspondiente a esta etapa de

la refinacion de crudo.

DESTILACION ATMOSFERICA

Condiciones de Disefio Condiciones Optimas
Presion 0.309 kg/cm? Presion 0.44 kg/cm?
Domo Domo
Temperatura 151°C Temperatura 130°C
Presién 1.181 kg/cm? Presion 0.9 kg/cm?
Fondo Fondo
Temperatura 361 °C Temperatura 349°C recomendado
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Vapor de Agotamiento

Condiciones de Disefio Condiciones Recomendadas
Presion 2.81 kg/cm? Presion 3.6 kg/cm?
Temperatura 343 °C Temperatura 343°C

La disminucién de la presion, favorece el incremento de la vaporizacion en la zona
de flash, disminuyendo por lo tanto la temperatura a la salida del horno. De igual
forma la disminucién de presion aumenta la volatilidad relativa de las fracciones del

petréleo mejorando la separacion entre ellas.

La desventaja de disminuir la presion, es que de igual manera disminuye la presiéon

de salida de gases y provoca la inundacién de los platos de la columna.

4.5 UNIDAD DE DESTILACION AL VAcCiO

Después de que el residuo atmosférico es utilizado para calentar las corrientes que
recirculan a los agotadores, es enviado a los intercambiadores crudo
despuntado/residuo atmosférico. A la salida de ellos el crudo reducido se mezcla con

otra corriente de residuo proveniente de almacenamiento.

La nueva corriente se bombea a un sistema de precalentamiento que consta de cuatro
intercambiadores de calor. A la salida de este tren, la corriente de residuo atmosférico
alcanza una temperatura de 295°C. Los intercambiadores utilizan las corrientes de
productos que se extraen de la columna de vacio. Inmediatamente la corriente de
residuo se envia a un calentador a fuego directo, en donde elevara su temperatura
hasta alcanzar los 396°C, y mediante una vélvula, la presiéon se reducira hasta
alcanzar los 0.381 kg/cm? absolutos. La columna de destilaciéon al vacio opera en el
domo a una presion de 0.02 kg/cm? y en el fondo a 0.04 kg/cm?. Consta de 16 platos,

en el plato 14 se alimenta la carga de crudo reducido y en el plato 16 se inyecta una
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Figura 4.2 Diagrama de Flujo de Proceso Seccién de Destilacién Atmosférica
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corriente de vapor de baja presiéon sobrecalentado, el cual reduce la presién parcial de

los hidrocarburos.

Del domo de la torre, obtenemos una corriente de vapor la cual es utilizada para
generar las condiciones de vacio mediante el uso de un sistema de eyectores. Los

productos que se obtienen de esta seccion son:

Gasdleo Ligero de Vacio (GOLV). El destilado se extrae del plato 4, de esta corriente
una fracciéon recircula al primer plato de la columna a una temperatura menor

(pumparound), el resto de la corriente constituye el producto final.

Gasdleo Pesado de Vacio (GOPV). El destilado es extraido del plato 10 y es bombeado
al sistema de intercambiadores. Una vez que intercambi6 calor con el residuo y tiene
una menor temperatura, una fracciéon de esta corriente recircula a la columna y el

resto se envia a almacenamiento.

Residuo de Vacio. Proviene del fondo de la columna, es utilizado para calentar la

corriente de residuo atmosférico, posteriormente se envia a tanques de

almacenamiento.
Temperatura de salida (operacion) 396°C
Temperatura de salida recomendada no mayor a 404°C
% Vaporizacion 48%
% Vaporizacién recomendado 51.85%

Se recomienda que la temperatura del residuo atmosférico a la salida de este horno,
no sea mayor de 404° C, con objeto de evitar coquizacién en los serpentines, ademas

de asegurar que se obtiene la cantidad de vaporizacién deseada.
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DESTILACION AL VACIO

Condiciones de Disefio

Condiciones Optimas

Presion 15 mmHg Presioén 15 mmHg
Domo Domo
Temperatura 70°C Temperatura 93 °C
Presion 29 mmHg Presién 30 mmHg
Fondo Fondo
Temperatura 360 °C Temperatura 337°C

La seleccion de una columna empacada o de platos se basa principalmente en los

aspectos econémicos, en los que se consideran los factores de eficiencia de contacto,

capacidad de carga y caida de presion.

El reacondiconamiento de una columna de platos es deseable, para incrementar o

disminuir la caida de presién. En este caso se recomienda utilizar un empaque

ordenado.
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CONDICIONES DE OPERACON TiPICAS EN TORRE ATMOSFERICA Y DE VACIO

" Torre atmaosica.

55,5 MMBTU/MA

20 MMETU/HR.

“Tore do vacio

Gas

4—’ '

S e e

*fa sobreevaporacion instanténea se establece a3% deld alimentacidn.

oW

8.6 MMBTU/NA-

w.oa%:.umn
8 MMBYUMA ' N - Ne#alSR . .
decrude - e
' —es 12
il . . o N ’ . L T 20mm
- gﬂh ' v s gy S0 IS —
" 02 MMBTUHR - J_A&" L NafiaHSR -
Co TuinR o g \gf! =
‘ . — HEF : . Crado -
Gm“ £ 2800 LBS/HR| . ‘ B :
' : S = -\ia-L =t e o iGrado | - 3235F o el !
: n = \Zns’ﬁ Kerosene I |
Procasi T me e "_""lg_,F" -~ F Cne -
40 MMBTU/MA 12 2800 LBS/HR :
de crudo i Vapt 1 Crudo Crudo
*\‘/‘5‘9"’ BIESEL _ _
. LI | Crudo T 6289F 1oF HVGa
o -l 8N - 53 MMBTU/MR _ ’
Tambor de oL .
it LBS/HR
vanoracion 5 e \p, ! Crudo
instanénea 1. —_—r
2 £26°F AGQ 40 mm " i
163.6 MMaTUMR
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DESALADO

Temperatura

HORNO PRIMARIO

Calor suministrado

193.6 MM BTU/hr

TORRE ATMOSFERICA
Vapor de Agotamiento 14,000 Ib/hr
Domo 138°C
Temperatura
Fondo 365 °C
Presién del Domo 0.7 kg/cm2
Nafta 176°C
Kerosina 215°C
Temperatura Salida
Diesel 287°C
AGO 330°C

HORNO DE VACIO

68.6 MM BTUMr

TORRE DE VACIO

Vapor de Agotamiento 4000 Ib/hr
Domo 74°C
Temperatura
Fondo 365°C
. Domo 20 mmHg
Presion
Fondo 40 mmHg
LVGO 140°C
Temperatura de Salida
HVGO 310°C

Fuente: Kleinschrodt y Hammer. Exchanger Networks for Crude Oil. 1983.
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4.6 SERVICIOS AUXILIARES

A continuacién se enlistan los servicios auxiliares y sus condiciones requeridas en los

procesos de destilaciéon del crudo en una refineria.

1. Vapor
nivel presion calidad
Media presion 17kg/cm? Sobrecalentado
Baja presion 3.5 kg/cm? Saturado

2. Agua de Enfriamiento

La fuente de suministro de reposicion de agua sera por acueducto.

presion temperatura
Entrada 5.0 kg/cm? 32°C maxima
Salida 2.5 kg/cm? 46 °C

3. Agua de Proceso
La fuente de suministro del agua de proceso es agua tratada del sistema de
tratamiento de aguas amargas localizado dentro de limites de bateria.

Se cuenta ademds con una linea de reposiciéon de agua, que sera cruda y filtrada.

Presion 3.5 kg/cm?
Temperatura 32°C
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4. Aire de Instrumentos

El aire de instrumentos serd suministrado en limites de bateria con las siguientes

condiciones:
Presién 5 kg/cm?
Temperatura 38 °C
5. Combustible
> GAS

El gas combustible es proporcionado por la red de la Refineria y tiene las

siguientes caracteristicas:

Naturaleza Gas generado en la Refineria
Poder calorifico bajo 8300 kcal/m3

Presién en L.B. 2.8 kg/cm?

Temperatura en L.B. 38°C

» COMBUSTOLEO
El combustéleo también es proporcionado por la red general de la Refineria y tiene

las siguientes caracteristicas:

Naturaleza Liquido

Poder calorifico bajo 10110 kcal/kg mdximo
9600 kcal/ kg normal
9360 kcal/kg minimo

Presién en L.B. 3.5 kg/cm?

Temperatura en L.B. 85 °C
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6. AGENTES QUIMICOS

Inhibidor Filmico
Inhibidor Neutralizante

Inhibidor de Corrosiéon

A NN

Antiespumante

» SOSA

Se recibe en Limites de Bateria bajo las siguientes condiciones:

Composicion Solucién de NaOH al 19%
Presion 30 psig

Temperatura 20°C

Densidad 1.22 g/cm3

» AMONIACO

Se recibe bajo las siguientes condiciones:

Estado fisico Gas
Presion 7.0 kg/cm?
Temperatura 24°C

» DESEMULSIFICANTE

Tipo Tecnologia IMP
Estado fisico Liquido
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7. ALIMENTACION DE ENERGIA ELECTRICA

Se suministra la energia eléctrica necesaria a través de 2 alimentadores y con las

siguientes especificaciones:

Tension 13800 Volts

Factor de potencia minima 0.8

Niimero de conductores 2 por fase
Material de conductores Cobre electrolitico

> Energia eléctrica de emergencia
Se cuenta con un sistema de corriente de emergencia para alumbrado y para equipo

critico que dé facilidades de efectuar un paro ordenado.
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CaPiTULO 5

Simulacion del Proceso de Destilacion en la

Planta Primaria II

La simulacion de la Planta Primaria II se realizé utilizando el simulador Hysys de la
compaifiia AspenTech. Hysys es un simulador de procesos que permite acceder a una
amplia gama de tecnologias dentro de un solo ambiente de modelado. Dentro del

ambiente integrado permite realizar simulaciones en régimen estacionario y dinamico.

Hysys integra operaciones unitarias, expresiones de reacciones cinéticas y paquetes de
propiedades especializados, hace predicciones precisas de equilibrio de fases y
propiedades termo-fisicas. Utiliza informacién que se le provee para generar mas
informacién automdticamente. En resumen Hysys es un simulador de procesos

disefiado para todos los procesos de la industria quimica.

Las operaciones unitarias utilizadas en la simulacién fueron las siguientes:

»  Mezclado » Divisores » Bombas » Compresores
» Intercambiadores »  Absorbedores » Enfriadores/Calentadores » Separadores
de Calor
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5.1 CARACTERIZACION DEL CRUDO

Antes de iniciar la caracterizacion del crudo a procesar es recomendable crear un
sistema de unidades especifico para la simulaciéon del proceso. En este caso las

unidades utilizadas a lo largo de la simulacién son las siguientes:

* Densidad estandar ...... API 60

*Presion ............... .kg/cm?
*Temperatura ............ °C

* Flujo masico ............. kg/hr

* Flujo volumétrico ........ BPD (barriles por dia)

Este sistema de unidades se crea ingresando al ment Tools, en la pestafia variables se
buscan las propiedades a las cuales deseamos establecerles las unidades y
nombramos el paquete de unidades creado para utilizarlo en toda la simulacién. Una
vez definido el sistema de unidades, continuamos con la selecciéon de los compuestos
del crudo, los cuales en este caso son: Metano, Etano, Propano, n-Butano, i-Butano, n-
Pentano, i-Pentano, H,O, H>S.

Estos se ingresan selecciondndolos de la lista de compuestos que Hysys proporciona

como se muestra en la Figura 5.1

El siguiente paso es escoger el paquete de propiedades, los disponibles en Hysys
permiten predecir las propiedades de mezclas de hidrocarburos sencillos hasta
mezclas complejas de crudo y otros sistemas quimicos. Para lo anterior, el simulador
cuenta con ecuaciones de estado para el estudio riguroso de sistemas de
hidrocarburos. Para propésitos de refinaciéon y petroquimicos el paquete
recomendado es el de la ecuaciéon Peng-Robinson, por lo cual la simulacién se realiz6
con este paquete de propiedades. La ecuacién Peng-Robinson es aplicable a una gran

variedad de sistemas en un amplio intervalo de condiciones de operacion.
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Una seleccion adecuada del modelo termodinamico, permite incrementar la precisiéon
de la simulacién de un proceso determinado. Las ecuaciones de estado juegan un
papel importante en el disefio de los procesos quimicos. La selecciéon del paquete de

propiedades se ilustra en la Figura 5.2

Aunque se dice que la ecuaciéon de estado Redlich-Kwong proporciona las
propiedades volumétricas y térmicas de los componentes puros y de mezclas con una
buena precision, con frecuencia los datos de equilibrio liquido-vapor que esta
ecuaciéon predice resultan ser poco precisosl. Para mejorar esta ecuacion en la
predicciéon de datos de equilibrio vapor-liquido, Soave propuso la siguiente forma

modificada de la ecuacién de Redlich-Kwong;:

RT ao

P = _
v—-b v(v+b)

En donde a y b son unas constantes y a es una funcién de la temperatura reducida y
de un pardmetro denominado factor acéntrico. Este factor fue introducido por Pitzer y

se ha usado en diversas ecuaciones de estado.

Esta ecuaciéon se puede extender satisfactoriamente a cédlculos de equilibrio vapor-
liquido para mezclas multicomponentes de compuestos no polares, exceptuando al
diéxido de carbono. Para mezclas que contienen hidrégeno se obtienen resultados

menos precisos.

Peng y Robinson sefialaron que la ecuacién de estado de Redlich-Kwong y la
modificacién a ella propuesta por Soave, tienen el defecto comtn de no predecir las
densidades de los liquidos de manera precisa, aunque las densidades para el vapor
calculadas por dichas ecuaciones resultan satisfactorias. A fin de llevar a cabo esta
mejora, Peng y Robinson propusieron la siguiente forma modificada de la ecuacion de
estado R-K:

p_ RT B aa
v—-b v(v+b)+b(v-Db)

1G. Soave. Equilibrium Constants from a Modified Redlich-Kwong Equation of State. Chem.Eng. Sci. 1971 49
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El comportamiento de esta ecuacién es tan bueno o incluso mejor que la ecuacién de

Soave para todos los casos que se han probado, a parte de que ha demostrado su

mayor ventaja en la prediccién de las densidades de la fase liquida2.

Tomando en consideraciéon que para propodsitos de modelado de la destilacion de

crudo es importante seleccionar una ecuacién que prediga lo mas cercanamente las

propiedades del crudo a procesar a diferentes condiciones y como ya se ha

mencionado anteriormente, una de las propiedades mas importantes que definen a un

crudo es su densidad, se eligi6 el paquete de propiedades Peng-Robinson.

Ademas la ecuacion de estado Peng-Robinson se recomienda aplicarse en los

siguientes casos:

» Calculos de equilibrio liquido- vapor y densidades de liquidos, para

sistemas de hidrocarburos incluyendo gas natural.

» Predice satisfactoriamente distribuciones de componentes para sistemas

de aceites pesados, sistemas de glicoles con metanol y mezclas de agua

amarga y gas acido.

» Representa adecuadamente condiciones de vacio, componentes pesados

y sistemas a presion elevada.
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Figura 5.1 Seleccién de Componentes Figura 5.2 Selecciéon del paquete de propiedades

El método de caracterizacion del crudo en Hysys, consiste en convertir los ensayos de

laboratorio a una serie de componentes hipotéticos o cortes.

2D.Y. Peng y D. B. Robinson. A New Two Constant Equation of State.Ind. Eng. Chem. Fundam. 1976 50
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Para poder ingresar los datos del ensayo proporcionados por la Refineria es necesario
instalar la corriente, es decir darle nombre. Asi, en la opcion install oil aparecerd la

corriente sin nombre por lo que en este caso, se le denominé “Crudo”.

Los datos proporcionados por PEMEX Refinacién para la caracterizacién del crudo se
resumen en el Esquema 1. Para poder llevar a cabo la prediccion de las propiedades
del crudo, Hysys necesita al menos cinco datos de la curva de destilacion y la fraccion

de los componentes ligeros.

También se pueden ingresar curvas de gravedad, curvas de viscosidad y gravedad del
crudo; de esta manera Hysys cuenta con mds informacién para representar mucho

mejor el comportamiento del crudo a procesar.

Los datos del ensayo se ingresan en la pestafia assay de la ventana oil characterization;
Hysys despliega una segunda ventana que presenta los datos requeridos para la

caracterizaciéon del crudo; ambas ventanas se ilustran en las Figuras 53 y 5.4

respectivamente.
% Destilacion | Temperatura °C
23 185
31 254
REF G ATONTO DOUAT A
SUPERINTENDENCIA DE CARACTERIZACION
g PEMEX||  weomomatitamen HENSUAL 37 282
REIACION| SALINA CRUZ oaxaca weorve 126
NOMBRE DELCRUDO:  NEZCLADE AGA 12 53 365
FECHACENUESTREO 2208 SEPTEMERE OFL 100 Curva de Destilacion
FECHA DE IMPRESION 15-Ene-08 61 455
PLAN DE DESTILACION TEMPERATURAS ° C RENDIMIENTO | & )
CORTE :;:\z;n;i TBP CORTE ASTM “/n; : 67 503
o 1 Bo =
250 244 254 0 31
22 > — 72 539
365 356 365 16.0 5%
S 750 55 o n
= ED E TR
537.8 546 539 0 7z
e - B Componente % Mol
: T Yol T AT I AT T K Metano 11.9
c
= Etano 41.2
."cc: D,
ey = S : Propano 33.6
e - - - Composicion del Crudo i-Butano 25
Ha 31 - =
e = — : > n-Butano 4.8
s o
TOTAL 1000 [pwsmal ] 10000 | oo | o0 | wonen | ow | om i-Pentano 0.5
n-Pentano 0.4
H2S 3.1
Densidad API_60 28.6

Esquema 1. Datos para la caracterizaciéon del Crudo
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Para esta simulacién, los datos ingresados fueron los siguientes:

= En la opcién Bulk Properties (propiedades de la carga) el valor que se

ingreso fue la gravedad especifica del crudo.
> En el tipo de anédlisis, se seleccion6 el ensayo ASTM D86.

> Para la opcion “light ends” (ligeros), elegimos la opcién “input
composition” para ingresar las fracciones de los componentes que ya

habiamos seleccionado anteriormente.

> Los valores de la curva de destilacion ASTM D86 se ingresan en la
opcidn Distillation.
> En las opciones

curva de peso molecular, de densidad y de viscosidad

seleccionamos la opcion no usar ya que no contamos con estos datos.
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Figura 5.3 Ventana desplegada del Ensayo de Crudo

Figura 5.4 Ensayo del Crudo finalizado

Si todos los datos del ensayo se ingresan correctamente, Hysys muestra una barra

verde, sefial de que los valores ingresados son coherentes y se puede continuar con la

caracterizacion del crudo.

Ahora, tenemos que definir el nimero de cortes o pseudo-componentes que tendra el

crudo. Hysys cuenta con diferentes opciones para determinar el niimero de cortes:
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* La primera opcion es user ranges en donde debemos determinar el nimero de cortes
deseados para cierto rango de temperatura, e ingresar la temperatura a la cual

comienza el primer corte.

* La segunda opcién es user points en donde solo ingresamos el niimero de cortes que

queremos para todo el crudo, sin necesidad de dar rangos de temperatura.

* La altima opcion es autocut en la cual, con base en los datos ingresados en el
ensayo, Hysys calcula autométicamente el ntimero de cortes adecuados para el
crudo.

Esta tltima opcién es la elegida para seguir adelante con la simulacién como se

muestra en la siguiente imagen.
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Figura 5.5 Ndamero de Cortes

5.2 PRECALENTAMIENTO

Hasta este punto, podemos decir que hemos terminado la caracterizaciéon de crudo y
podemos continuar con la simulacién, asi que elegimos la opcion enter simulation
enviroment para visualizar la pantalla verde en la cual iremos modelando el proceso de
destilacion que se lleva a cabo en la Planta Primaria II.

Por lo tanto, de la barra de herramientas elegimos una corriente material (flecha azul)

la cual representara la alimentacién de crudo.
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Hysys presenta una corriente material no definida con una flecha azul claro, es decir,
aquella corriente que no tiene definida la composicién, el flujo, la presion o la
temperatura; si dicha corriente no estd totalmente definida Hysys no permitira que
equipos relacionados con esta corriente converjan.

Una vez que se ingresen los datos mencionados, la corriente estard totalmente

definida y Hysys la presentara con una flecha azul oscuro, como se muestra en la

Figura 5.7.
Los datos proporcionados a la corriente de crudo son:
o Temperatura...... 20°C
o DPresion........... 0.703 kg/cm?
e Flujo........ ..... 974 832 kg/hr 6 165000 BPD

Pl Caall —= P ow 4 =1

neE MW eArel] O [atae o

Figura 5.6 Corriente no definida Figura 5.7 Corriente definida

Lo siguiente es ir agregando equipo por equipo tal y como se encuentran en los
Diagramas de Tuberfa e Instrumentaciéon DTI’s para construir la simulacién.
Asi que a continuacién comenzamos a modelar el tren de precalentamiento del crudo,

tomando de la barra de herramientas un intercambiador de calor como se muestra en

la siguiente imagen.

HIFS - TASC

Figura 5.8 Intercambiador de calor
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Al intercambiador, se le deben proporcionar las corrientes de entrada y salida, tanto
por el lado de los tubos como del lado de la coraza, asi como la caida de presion.
Todas estas corrientes deben de estar definidas completamente para que Hysys pueda
desplegar la barra verde, indicaciéon de que podemos seguir adelante.

Es conveniente aclarar que en un principio no podemos tener todas las corrientes que
calentaran al crudo definidas, ya que éstas corriente constituyen un producto de la
torre de destilacion atmosférica, la cual no ha sido instalada en la simulacioén, asi que
el intercambiador estard corrido hasta que obtengamos tal producto de la unidad de

destilacion y lo recirculemos al tren de precalentamiento.

5.3 DESALADO

Como ya se habia descrito en el Capitulo 4, la alimentacién de crudo se divide en dos
corrientes idénticas; cada una pasard por seis intercambiadores de calor y a la salida
del dltimo intercambiador tendran la misma temperatura. Terminada esta seccion del
proceso, las corrientes de crudo se envian a los desaladores.

Para simular el proceso de desalado, lo primero que se tiene que hacer, es generar una
corriente de agua para desalado, es decir, tomamos una corriente material, y
editamos la composiciéon para que la fraccion de agua sea uno. En el mezclador
alimentamos el crudo precalentado y el agua para desalado; la corriente generada sera

la que se envia al primer desalador.

Representamos un desalador con un separador de tres fases, Hysys requiere que se
ingrese una corriente totalmente definida, ya que de acuerdo a las condiciones a las
que se alimente, serd la separaciéon del crudo desalado, agua salada y vapor. En este
equipo no necesitamos dar alguna especificacién, basta alimentar una corriente
totalmente definida. En la Figura 5.9 se muestra el esquema de un desalador.
Las condiciones a las que ingresa el crudo precalentado al sistema de desalado son las
siguientes:

Temperatura. . ... .. 138.8°C

Presion............ 19.124 kg/cm?
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De acuerdo a la descripcion del sistema de desalado de crudo que se hizo
previamente, el crudo efluente del primer desalador pasa a un segundo equipo
similar, con el fin de evitar dafios por corrosiéon principalmente en los equipos de

calentamiento y destilacion.

T AFA-20

Design Hame JaFeaa
Iriets

| ——

Parameicrs

User Variables apour
vap 1 -

Notes

Connections

Light Liquid
230 -

Heavy Liquid
Wessel Fluid Package 220
Basis 1 ~

™ Desion [ Reactions ] Rating ] Worksheet ] Dynamics ]

Delete I lgnored

Figura 5.9 Separador de tres fases como Desalador

Una vez que al crudo se le han eliminado las sales, pasa por otros intercambiadores
con la finalidad de seguir elevando su temperatura para alimentarse a las torres
despuntadoras. En la Figura 5.10 se muestra la simulacion del tren de

precalentamiento y desalado del crudo.
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Figura 5.10 Precalentamiento y Desalado
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5.4 DESPUNTE

En seguida, seleccionamos de la barra de herramientas de Hysys, un Absorbedor
(absorber) para modelar las columnas despuntadoras, el simulador requiere de una

corriente definida como alimentacién, la presion a la que opera en el domo y el fondo.

La Figura 5.11 muestra la ventana que despliega Hysys para una absorbedor.

Este equipo requiere de una alimentacion en el domo, aparte de la corriente de crudo
desalado que se alimenta en el fondo. Como se mencioné en la descripcién de la
planta, la corriente alimentada en el domo de la columna es Nafta proveniente de la
Torre de Destilacion Atmosférica; ésta ultima atin no ha sido instalada en la
simulacién por lo que se debe recurrir a una corriente de nafta “supuesta” con el fin
de que la columna despuntadora (absorber) converja y podamos continuar
satisfactoriamente la simulacion.

Una vez que ya se tenga la corriente “verdadera” de Nafta, se recircula a la columna
despuntadora para que el simulador pueda predecir las propiedades del crudo y sus

destilados correctamente.
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Figura 5.11 Absorbedor

La corriente en fase vapor que proviene del domo de la columna y que contiene a los
componentes ligeros, se enfria y es enviada a una separador de tres fases para la
eliminaciéon de agua amarga, enseguida se envia a un tanque de almacenamiento y
posteriormente a un compresor en donde el producto pasard finalmente por un
separador, lo anterior constituye el tratamiento que se le da a la corriente de ligeros

para obtener gasolina. En la siguiente imagen se muestra este procedimiento.
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Figura 5.12 Despuntado de Crudo

El crudo despuntado que se obtiene del fondo de la columna es bombeado a los

calentadores a fuego directo en donde elevard su temperatura hasta alcanzar los

368°C y posteriormente ambas corrientes se mezclan para entrar a la columna de

destilacién a

tmosférica.

5.5 DESTILACION ATMOSFERICA

Para la simulacion de la torre de destilacion atmosférica, seleccionamos de la barra de

herramientas de Hysys un Absorbedor de Reflujo (refluxed absorber). La informacion

que requiere este equipo es la siguiente:

>

Una corriente de vapor; en este caso el vapor tiene una presion de 2.812
kg/cm? y una temperatura de 343.3°C. La corriente sera alimentada en el
fondo de la columna.

Numero de platos

Carga de Crudo y el plato al que se alimenta.

Tipo de condensador

Nombre de las corrientes que se obtienen del condensador y del fondo.

Una vez ingresada la informacién anterior, Hysys despliega la otra ventana para

seguir con la simulacién de la columna, en esta tltima se requieren las presiones del
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domo y el fondo a las que opera la columna. Ambas ventanas se muestran a

continuacion.
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Figura 5.13 Informacién requerida para un absorbedor de reflujo

En la dltima ventana que muestra Hysys, para finalizar con la primera parte de la
simulacién de la columna, requiere que ingresemos el flujo deseado de destilado del
condensador y la relacion de reflujo.

Una vez que metemos estos datos, oprimimos la opcion done y en seguida la opcion
run para que Hysys comience a iterar hasta encontrar la solucién. Si los datos
proporcionados son coherentes, Hysys converge rapidamente a la soluciéon del
sistema.

Es importante aclarar que antes de correr la columna verifiquemos que los grados de
libertad para la solucién del problema sea cero, es decir que todo esté completamente
definido. En la Figura 5.14 se muestran las ventanas principales de la torre
convergida.

Hasta este momento hemos obtenido de la torre el destilado de Nafta y el Residuo
Atmosférico. La corriente de Nafta se tiene que dividir para enviarse a la columna

despuntadora como ya se explicé previamente.

" Column: T-100 / COL1 Fluid Pkg: Basis-1 / Peng-Robinson [LJEJE "¢ cotumm T-100 €01 Fluid Phy: Basks 1 / Peng Robinson D]
Bt Column Name [T-100 Sub-Flowsheet Tag |COLT Condenser Cipbopl Chacks Fuusin
e & Tolal ¢ Patial " Full el Ly oS 4 Viowbiial Eslinctes Lt e
Connections Cornectons [ gk Summary | [ stintes. | =
. cc:ndgnse. Energy Stream oanr = | - — = ::w b=
-  Pres
= @ “ [0:0000 kP2 Oyhd Liquid Outlet Specs 91 ooog ey B0 r
Specs Summary N — [Naa =] Specs SUmmay 1210000 (L0001 6E 00155 =
Subcooi 13 L0000 OQONNT | DOk |
Hheaeing 1 sl WL 1000 | 000005 | fhdodss [~
Hotes eendlle s e 2 P cond Opional Sids Draws Heles -
Num of l—D 3090 Fgrem = Senchicghons
Stages B | ST e[ e |
<< Stieam >3 e E I AA | W | Condens | —
- << Stream >: ) .
Battom Stage Inlet [0 I ! I ! | Dt e
: - 7781 kgomz | Fefhas et
_nl1_| s Prod Flste
R
Stage Numbering———————
B Teslimm @ Bemill | Bottoms Liguid Dutiet
iesicun ~
Edit Traps. Vien. | AddSpec. |  Gewphctve | Updusineciie | Dugens of Feedom [0
™ Design [ Farameters ] Side Ops ] Fiating | Workshest ]_Performance ] Flowsheet | Reactions | Dynamics T ™ Dosign [ Paancires | e Ops | Aot | Wodkshool | Pedomance ] Fimsihoel | Rieoctors | Dynamcs |
Deere | CoumnEmierment. | Run | Bessr | SSSSSSNNN v Updste Dullts [ lgnored Delete | Cokgan Envitorment A | Bee | N 5 Updse Dulsts [ lgnered

Figura 5.14 Primera etapa de la columna de destilacién convergida
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Ahora debemos instalar las bombas de calor (pumparound), asi que en opcional side
draws ingresamos el nombre de las corrientes e indicamos que estan en fase liquida,
asi como el plato del que seran extraidas.

En la pestafia monitor establecemos el flujo de ambas corrientes, la ventana
correspondiente a este paso se muestra en la Figura 5.15.

Estas corrientes se envian al tren de precalentamiento en los intercambiadores
correspondientes, a la salida, ya con una temperatura menor, se reenvian a la torre

atmosférica.
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Figura 5.15 Flujo de la corriente de Pumparound

Enseguida creamos cuatro corrientes de vapor que serdn utilizadas para los cuatro
agotadores de los destilados de Turbosina, Kerosina, Diesel y Gasoéleo

respectivamente.

En la pestafia side ops elegimos del menti que se presenta la opcidn side strippers e
instalamos el primer agotador, en la configuracién del equipo seleccionamos que sea
de corriente de vapor. Con base en el DTI proporcionado ingresamos el namero de
plato del cual es extraida la corriente de destilado y el plato al que regresa. También
debemos de especificar el nimero de platos que contiene el agotador; lo anterior se
muestra en la Figura 5.16

Una vez que se haya instalado el agotador, la columna ya no convergerd, es necesario
trasladarse al mend monitor para especificar el flujo de destilado que se desea obtener,

al ingresar el valor se vuelve a correr la columna para que converja nuevamente.

En esta simulacién, en lugar de dar un valor de flujo de destilado, especificamos la

temperatura de corte del destilado, tal como se muestra en la Figura 5.17
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Fieura 5.16. Aeotador Lateral

Para los demas agotadores correspondientes a los productos destilados de Kerosina,

Diesel y Gasoleo se contintia con el mismo procedimiento que el anterior.

Los productos que se obtienen requieren cumplir con cierta especificacion de
temperatura, flujo y composicion; generalmente las corrientes agotadas de los
productos salen a una temperatura menor que la requerida, por lo que es necesario

dividir la corriente de producto, donde una parte se calienta y se recircula al agotador.

Para llevar a cabo esto, se requiere instalar un intercambiador de calor en donde
circula por el lado de los tubos la corriente de residuo atmosférico y del lado de la
coraza la corriente de diesel; ya caliente, ésta recircula al agotador, es decir, en la
pestafia design elegimos la opcién conecctions y agregamos la corriente que recircula al

agotador, ya que Hysys representa a la columna y a los agotadores como un solo

equipo.
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Figura 5.17 Temperatura de Corte

Hasta este punto la columna sigue resuelta y la temperatura del diesel se acerca mas a
la deseada.
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Este mismo procedimiento se sigue para los destilados de Kerosina y Turbosina, de

igual manera, con la finalidad de que la temperatura de salida se aproxime lo mas

posible a la deseada. En la Figura 5.18 se muestra este procedimiento.

Después de calentar las corrientes agotadas de productos, el residuo atmosférico

queda con una temperatura elevada, por lo cual se envia a intercambiadores para

calentar el crudo desalado.
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Figura 5.18 Destilacion Atmosférica

Con lo anterior, finalizamos la simulacion del precalentamiento, desalado, despunte y

destilaciéon atmosférica del crudo. En la Figura 5.19 se presenta otra vista de la

columna de destilacién atmosférica.
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Figura 5.19 Columna de Destilacién con agotadores laterales
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5.6 DESTILACION AL VAcio

En seguida la corriente de residuo atmosférico se bombea a otra bateria de
intercambiadores para alimentarse a la columna de vacio parcialmente vaporizada.

El proceso para instalar los intercambiadores es el mismo que el descrito
anteriormente. De esta manera la corriente de residuo atmosférico alcanzard una
temperatura final de 397°C por medio de un calentador a fuego directo y una presion
de 0.308 kg/cm?.

Para modelar la torre de vacio seleccionamos de la barra de herramientas un absorber
del tipo liquid inlet es decir, con una alimentacion extra en el primer plato.

La corriente que se alimenta al primer plato de la columna de acuerdo con el DTI es
Gasoleo Ligero de Vacio, por lo cual es necesario suponer esta corriente para poder
continuar con la simulacién y una vez que se tenga la corriente “real” de Gasoéleo
Ligero, una parte de ésta se recircula a la columna en lugar de la alimentacion
“supuesta”.

Los datos que requiere Hysys para resolver la columna de vacio son:

> Corriente que se alimenta al primer plato totalmente definida.

> Indicar el nimero de platos que contiene la torre asi como el plato de
alimentacién del residuo atmosférico.

> Nombre de las corrientes de productos y de que plato se extraerdn.

> Presién en el domo y en el fondo de la torre.

Al terminar de ingresar estos datos, nos trasladamos a la pestafia design y en la opciéon
monitor establecemos el flujo esperado para cada uno de los productos, es importante
no olvidar que el nimero de grados de libertad debe ser cero para poder correr la
columna.

Hysys comenzara a iterar hasta llegar a los valores establecidos. Como se observa en
la Figura 5.20 la columna consta de 16 platos, el Gaséleo Ligero de Vacio se extrae del
plato 4 y el Gaso6leo Pesado de Vacio se extrae del plato 10. La columna no necesita de
agotadores y el vapor proveniente del primer plato se utiliza para generar las

condiciones de vacio.
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Finalmente las corrientes de productos se bombean al tren de precalentamiento y

posteriormente a limites de bateria como se muestra en la Figura 5.21
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Figura 5.20 Columna de vacio convergida.

Una vez realizado esto, la simulacion ha finalizado. Y lo siguiente es analizar los

valores obtenidos de la simulacién.
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Figura 5.21 Destilacién al Vacio

Por otra parte, Hysys contiene la opcion worksheet en la cual, es posible visualizar las

propiedades de cada una de las corrientes involucradas con un equipo determinado.

Esta herramienta es muy util debido a que de esta manera es posible tener un rapido y
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facil acceso a la consulta de las propiedades y condiciones de las corrientes principales

del proceso, esto queda ilustrado en la siguiente imagen.
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Figura 5.22 Worksheet

Finalmente, es de gran importancia mencionar, que en el modelado de las Torres de

Destilaciéon Atmosférica y de Vacio, es posible ajustar exactamente el valor de las

presiones de salida de los productos con respecto al proporcionado en los DTT’s. Esto

es logrado debido a que Hysys presenta la opcion de editar las presiones de los platos

de extracciéon de productos y automaticamente calcula las nuevas presiones en las

demas etapas, tal y como se muestra a continuacién.
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Figura 5.23 Ajuste de presiones
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CAPITULO 5

SIMULACION DEL PROCESO DE DESTILACION DE LA PLANTA PRIMARIA I
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CaAPiTULO 6

Resultados de 1a Simulacién

Los parametros de comparacién entre la simulaciéon de la Planta Primaria II y los
datos proporcionados en los Diagramas de Tuberia e Instrumentacién y ensayos de

laboratorio proporcionados por la Refineria, basicamente son dos:

El primero consiste en comparar las curvas de destilacion de los productos

provenientes de las unidades de fraccionamiento.

Seguidamente, se deben verificar las condiciones de salida y el flujo volumétrico de
los productos principales del proceso y compararlos con las condiciones de operacion

en planta; esto constituird el segundo parametro.

Para llevar a cabo todo lo anterior, es necesario consultar los valores de las curvas de

destilacion de los productos obtenidos en la Simulaciéon.

Hysys nos proporciona esta informacién en forma de tabla y como grafica, tal y como

se ilustra en las siguientes imagenes:
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Capitulo 6 Resultados de la Simulacién

En la tabla, el simulador muestra la temperatura correspondiente al porcentaje de

volumen destilado para cada uno de los productos.

También estos datos se presentan graficamente para cada uno de los destilados.

 Fille Edit Simolstion Flowsheet Tools wWindow Help
EEE I ED RS
Condenser [Light] | 3 Main T5 [Light] | 17 Main T5 [Light] | 25 Main TS [Light]| 33 Main TS [Light]]

0.0% [ 75740 143892 163,08 17964 21665
1.0% [C] 88,720 16257 17943 20972 24514
20%[LC] 09,993 17309 196.40 23819 2813
38% (] 95.047 180.28 22706 26271 311.25
B.0% [ 49227 18162 23758 21012 32743
755 (] 103,56 18365 24209 21667 76l
10.0% [C] 107.65 185,68 24416 27943 B0
128%[C 11112 187.62 245,03 28332 3623
15.0%[C] 114.29 188,61 24590 28420 38007
175% O] 117.13 19038 24677 285.44 3551
200%[C 118.73 151.46 247,64 287.81 3715
250%[C 124.73 189322 24338 28994 38032
0% [0 12931 19466 25081 29155 35446
B/0% [0 13366 196.41 25210 29353 396.28
40.0% [C 137.71 198,31 2833 295.48 35844
450% O 141.47 20033 25453 29750 400,46
a0.0% [C) 144.95 20254 25574 29959 40250
B5.0% [C) 148,15 206.09 25699 30214 405.31
60.0% [C 151.07 207.93 25862 306.00 407.37
65.0% [C] 153.80 211.02 26031 30838 41044
700% [ 156.39 21441 220 327 41409
75.0% [C 156,44 218.08 26230 3718 1877
80.0% [C 16064 2488 264.64 332 42515
B5.0% [C] 163.28 22585 26767 Ina 43152
a0.0% [C 166.64 22992 27148 246 43513
a28%(C 166,68 2398 27365 3947 44248
B 171.00 23400 276.00 358.00 452.00
96.5% [C) 17255 23522 2750 462 457.91
B0%[C 174.21 236.43 209,07 3046 46388
98.0%[C 175.40 237.24 28015 34 467.85

Figura 6.1 Valores de curva de destilacién de productos.
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Figura 6.2 Curvas de Destilacién
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Capitulo 6 Resultados de la Simulacién

A continuaciéon se muestran tablas comparativas, entre valores de Hysys y de
operacion; en referencia con temperaturas de corte, flujo volumétrico, presion,

temperatura y curvas de destilaciéon de los productos principales.

DISENO HYSYS
PRODUCTO _ TemperaturadeCorteC  TemperaturadeCorte’C
TIE TFE \ TIE TFE
NAFTA 58 171 79.563 170.995
TURBOSINA 172 234 143.923 233.999
KEROSINA 225 276 163.086 276.005
DIESEL 240 358 179.648 357.999
GASOLEO ATM 295 451 216.659 450.998
GASOLEO LIGERO DE VACIO 308 503 358.897 496.001
GASOLEO PESADO DE VACIO 321 535 448.326 543.922

TABLA 2. TEMPERATURAS DE CORTE DE LOS DESTILADOS

FLUJO BPD
PRODUCTO D % ERROR
DISENO HYSYS
NAFTA 26,619 19,426 27.0221
TURBOSINA 11,448 16,166 41.2124
KEROSINA 9,003 12,094 34.3330
DIESEL 20,338 26,641 30.9912
GASOLEO ATM 7,771 7,391 4.8900
GASOLEO LIGERO DE VACIO 17,669 14,780 16.3507
GASOLEO PESADO DE VACIO 18,480 14,846 19.6645

TABLA 3. FLUJOS VOLUMETRICOS DE LOS PRODUCTOS

TEMPERATURAS DE SALIDA °C

PRODUCTO -1 % ERROR
DISENO HYSYS

NAFTA 49 48.76 0.4898
TURBOSINA 225 206.30 8.3111
KEROSINA 275 264.20 3.9273
DIESEL 318 308.50 2.9874
GASOLEO ATM 330 321.90 2.4545
GASOLEO LIGERO DE VACIO 140 179.00 27.8571
GASOLEO PESADO DE VACIO 310 341.50 10.1613

TABLA 4. TEMPERATURAS DE SALIDA
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En seguida se presenta los valores para la curva de destilacion de cada uno de los

destilados obtenidos en el proceso.

TURBOSINA

HYSYS DISENO %E HYSYS DISENO %E
TEMPERATURA 48.76 48.89 0.2659 TEMPERATURA 206.3 225 83111
~ PRESION 0.309 0.309 0.0000 PRESION 0.742 0.742 0.0000
5% 87.314 78 11.9410 5% 181.332 184 1.4500
15% 101.689 93 9.3430 15% 186.984 198 5.5636
25% 114.436 109 4.9872 25% 190.972 201 4.9891
35% 126.129 113 11.6186 35% 193.122 204 5.3324
45% 136.547 122 11.9238 45% 195.955 207 5.3357
55% 144.979 131 10.6710 55% 199.512 211 5.4445
65% 151.754 139 9.1755 65% 204.229 215 5.0098
75% 157.072 148 6.1297 75% 211.234 219 3.5461
85% 162.119 158 2.6070 85% 221.981 222 0.0086
95% 170.996 171 0.0023 95% 233.999 234 0.0004

TABLA 5. CURVA DE DESTILACION ASTM D86 / NAFTA

KEROSINA

TABLA 6. CURVA DE DESTILACION ASTM D86/TURBOSINA

DIESEL

HYSYS DISENO %E HYSYS DISENO %E
TEMPERATURA ‘ 264.2 275 3.9273 TEMPERATURA 308.5 318.2 3.048397234
PRESION | 0.9 0.9 0.0000 PRESION 1.041 1.041 0
5% 239.006 232 3.0198 5% 270.49 285 5.09122807
15% 246.131 238 3.4164 15% 288.777 294 1.776530612
25% 249.608 241 3.5718 25% 294,951 302 2.33410596
35% 252.349 244 3.4217 35% 299.059 309 3.217152104
45% 254.822 247 3.1668 45% 302.781 315 3.879047619
55% 257.265 251 2.4960 55% 307.173 320 4.0084375
65% 260.386 255 2.1122 65% 312.734 327 4.362691131
75% 265.113 262 1.1882 75% 320.775 336 4.53125
85% 267.897 268 0.0384 85% 333.684 346 3.559537572
95% 276.000 276 0.0000 95% 357.999 358 0.00027933

TABLA 7. CURVA DE DESTILACION ASTM D86 / KEROSINA

TABLA 8. CURVA DE DESTILACION ASTM D86/ DIESEL

69



Capitulo 6 Resultados de la Simulacion
ASOLEO A GASOLEO LIGERO DE VACIO
HYSYS DISENO %E HYSYS DISENO %E

PERATURA 321.5 330.3 2.6642 TEMPERATURA 179 139.75 28.0859
PRESIO 111 1.11 0.0000 PRESION 0.023 0.023 0.0000
5% 314.963 360 12.5103 5% 392.993 372 5.6433
15% 373.875 402 6.9963 15% 414.486 434 4.4963
25% 387.080 407 4.8943 25% 426.158 447 4.6626
35% 393.724 412 4.4359 35% 435.224 456 4.5561
45% 398.030 421 5.4561 45% 443.102 464 4.5039
55% 402.626 426 5.4869 55% 450.281 473 4.8032
65% 408.491 431 5.2225 65% 457.765 480 4.6323
75% 416.864 438 4.8256 75% 467.217 485 3.6666
85% 430.645 447 3.6588 85% 479.316 490 2.1804
95% 451.999 451 0.2215 95% 496.000 503 1.3917

TABLA 9. CURVA DE DESTILACION ASTM D86/GASOLEO ATMOSFERICO

GASOLEO PESADO DE VACIO

HYSYS DISENO %E

TEMPERATURA 341.5 310.32 10.0477
PRESION 0.033 0.033 0.0000
15% 478.187 453 5.5600
25% 489.965 480 2.0760
35% 497.019 489 1.6399
45% 503.28 501 0.4551
55% 508.867 509 0.0261
65% 515.858 515 0.1666
75% 523.317 524 0.1303
85% 532.758 530 0.5204
95% 543.922 535 1.6677

TABLA 11. CURVA DE DESTILACION ASTM D86/ GASOLEO PESADO DE VACIO

TABLA 10. CURVA DE DESTILACION ASTM D86/ GASOLEO LIGERO DE VACIO
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A continuacién se muestran las graficas correspondientes a las tablas de curvas de

destilacion para los diferentes productos.

DESTILAQGON NAFTA
180 -
160 A
140 -
120 A
© 1o
% 80 A
2
% 60 -
E 40 1 —&— HYSYS
= 204 —e— DISENO
0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100
% VOL. DESTILADO
GRAFICA 1. COMPARACION DE CURVAS DE DESTILACION / NAFTA
DESTILACION TURBOSINA
250
225
200 4 9 4 * <&
9 175 -
S 150
125 4
E 100 -
g o
. —o—HYSYS
- ] —e— DISENO
0 T T T T T T T T T 1
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% VOL. DESTILADO

GRAFICA 2. COMPARACION DE CURVAS DE DESTILACION / TURBOSINA
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TEMPERATURA °C
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GRAFICA 3. COMPARACION DE CURVAS DE DESTILACION / KEROSINA
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GASOLEO ATMOSFERICO
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TEMPERATURA°C
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GRAFICA 7. COMPARACION DE CURVAS DE DESTILACION/ GASOLEO PESADO DE VACIO

Adicionalmente, se realiz6 un andlisis para el caso de un incremento en la

alimentaciéon de crudo a la planta, con la finalidad de observar qué equipos son los

primeros en fallar, los factores limitantes, es decir, los cuellos de botella.

Esto, debido a que no se cuenta con la composiciéon de la alimentacién de crudo (istmo

y maya) para poder realizar un andlisis al cambiar la composicién de la alimentacién.

De esta manera, al aumentar la carga a la planta, observaremos lo equipos criticos, los

cuales sefialamos en forma de una cruz en la matriz que se muestra.

Con este analisis sabremos que equipos fallaran primeramente, al procesar un crudo

mas pesado, lo cual es la tendencia en las Refinerias debido al decremento de crudos

ligeros.
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PORCENTAJE normal 5% + 8% + 12% +  16% + 20% +
ABA-1 4 v v v v v
A-BA-2 v v v v v v
A-DA-3 v x x x x x
A-FA-4 v v v v v v
g A-DA-4 v x x x x x
(,'-'.-,’"{ A-DA5 v $ 4 x x x x
‘3 A-DA-6 v x x x x x
A-DA-7 v x x x x x
A-EA-22 v v v v v x
= AEA-23 v v v v v v
ﬁ AEA-24 A/B v 4 v v v v
g V-GA-1/R v v v v v v
= V-GA-9/R v v v v v v
V-EA-1A/F v v v v v v
V-EA-2A/F 4 v v v v v
E V-EA-3A/F v 4 v x x x
:<: V-EA-4A/F v 4 v x X x
S| veasas v v v v v v
V-EA-6A/B v 4 v v v v
V-DA-1 v x x x x x
V-BA-1 4 v v v v v
V-BA-2 v v v v v v

Como podemos observar, en la matriz anterior, los cuellos de botella arrojados por la

simulacion son los siguientes:

Intercambiadores de Calor. Fallan al aumentar la carga de crudo a 176 500 BPD, el
simulador nos indica que el drea de intercambio no es suficiente para obtener la

corriente de salida a la temperatura requerida.

Bombas. En este caso, debido a la potencia de las bombas, no logran incrementar la
presion al valor requerido, por lo que otros equipos se ven afectados al no recibir la

alimentacion a las condiciones 6ptimas.
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Torres Despuntadoras. Al recibir una alimentacién de 90 000 BPD a cada una de las

torres despuntadoras A-DA-1y A-DA-2, dejan de operar satisfactoriamente.

Torre de Destilacion Atmosférica. Este equipo falla al recibir una alimentacién de
168, 000 BPD lo que lleva a que los agotadores instalados fallen también, obteniendo

los destilados fuera de especificaciones.

Torre de Destilacion de Vacio. Esta unidad de destilacion, falla al incrementar la carga
a 90,000 BPD.

Cuando se menciona cuellos de botella se refiere a diferentes actividades o situaciones
que disminuyen la velocidad de los procesos, incrementan los tiempos de espera y

reducen la productividad, trayendo como consecuencia final el aumento en los costos.

En este caso, tenemos una restriccion de capacidad lo cual es el resultado de tener

equipos con una capacidad que no satisface la demanda requerida.

Las condiciones de inundacién fijan el limite superior de la velocidad del vapor. Una
velocidad de vapor alta es necesaria para altas eficiencias de plato, y la velocidad
normalmente sera entre 70 a 90 por ciento de la que podria causar inundacién. Para

disefio, podria usarse un valor de 80 a 85 por ciento de la velocidad de inundacion.

Una torre debe tener suficiente drea de seccion transversal para manipular los gases
ascendentes sin un excesivo arrastre de liquido de un plato a otro. Asumiendo que el
arrastre de vapor sobre las gotas suspendidas de liquido podria no exceder del peso
promedio de una gota, Souders y Brown derivaron la siguiente ecuacién aplicable

para cualquier ubicacién especifica en la columna:

1/2
Uf :C(pL pVJ
Pv

En la préctica C se trata como un coeficiente empirico que se determina a partir de

datos experimentales obtenidos en la operacion del equipo. El valor de C debe ser
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corregido para tener en cuenta la tension superficial, la tendencia a la formacién de

espuma Y la relacion entre el drea de los orificios de vapor y el area activa del plato.

Segun la ecuacion de continuidad el flujo molar de vapor estd relacionado con la

velocidad de inundacién como lo indica la siguiente ecuacion:

Vv :(0.85Uf)(A—Ad)I\'I;|V

\Y

De la ecuacion anterior, podemos conocer el area de la seccién transversal de la

columna y con dicho valor podemos calcular el didmetro de la misma.

Con las ecuaciones anteriores se calcul6 el didmetro de la columna de destilacion
atmosférica que es la que representa el principal cuello de botella en la Planta
Primaria II. Los valores requeridos para realizar las ecuaciones anteriores se

obtuvieron de los valores arrojados por el simulador, obteniendo los siguientes

resultados:
Tension Porcentaje de
ETAPA | superficial Fst C, ft/s Us, ft/s Dr, ft D1, m L,
dina/em Inundaciéon
9 12.91 0.91617671 0.194457 3.40976 26.07933 7.948980 63.98417664
17 11.23 0.89098410 0.197832 3.70318 27.93246 8.513814 81.33677805
25 10.51 0.87925439 0.195611 3.28519 31.78621 9.688437 77.95476161
33 9.86 0.86809926 0.203391 3.87627 31.94205 9.845531 79.33677805

De acuerdo a la informacién obtenida en el manual de operaciéon proporcionado por
la Refineria, el didmetro mayor en la columna A-DA-3 es de 7.62 m. Con la tabla
anterior en la cual estan calculados los valores de didmetro e inundacion para las
etapas de extracciéon de destilados, tenemos que el didmetro calculado es mayor que el
que se tiene en realidad.

Esto debido a que al obtener la constante C se tiene una incertidumbre de +20% y
también se debe de tomar en cuenta que los datos requeridos son los arrojados por el
simulador. Ademas de la relacién de liquido/vapor, el tipo de platos y la velocidad de

inundacidn, el didmetro de la columna estad en funcién del espaciado entre cada etapa,
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en este caso el espaciado se tomo6 de 18 in; este valor no es el mismo a lo largo de toda

la torre de acuerdo a los planos incluidos en el manual de operacién de la planta.

A continuacién, se muestra una gréfica de la velocidad de inundacién calculada para

cada etapa de la columna de destilaciéon atmosférica.

Perfil de Inundacién en A-DA-3

Y (t/s)

De acuerdo con el céalculo de la velocidad de

inundacién para cada etapa de la columna

. .z < Velocidad
de destilacién, observamos que la columna de Inundacién
., . ® Menor Turbosina

presenta un mayor didmetro a partir de la
extraccion de destilado correspondiente a la Kerosina

. > Velocidad
kerosina. de Inundacion

@ Mayor

Dibujo esquemético de la columna
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Anélisis de Resultados

Generalmente, en la mayoria de las simulaciones de refinerias, y especificamente en
las simulaciones de destilaciéon de crudo, el parametro mas importante para afirmar
que la simulacién realizada es confiable, es la comparaciéon entre las curvas de

destilacion de los productos proporcionadas por la simulacién y las de disefio.

En este sentido, con base en las graficas y tablas presentadas en el capitulo anterior,
podemos decir que la simulaciéon del proceso de destilaciéon de crudo realizada es
confiable, debido a que en las curvas de destilacion de los productos, en general los
errores son menores al 10% a excepciéon de la temperatura al 5% de destilado de las
corrientes de Nafta y Gasoleo atmosférico, en donde la divergencia es del 11.7% y

12.5% respectivamente.

En las graficas presentadas para cada uno de los productos, es visible que entre las

curvas de destilacién de disefio y Hysys no hay una gran divergencia.

81



Capitulo 7 Andlisis de Resultados

En cuanto a las condiciones de los productos a la salida de las unidades de destilacion,
tales como flujo volumétrico, temperatura y presién; existe un mayor distanciamiento

entre los valores de disefio y los obtenidos por la simulacién.

En el pardmetro del flujo volumétrico es donde se aprecian los errores mas
significativos. Es decir, para la Nafta, se obtuvo un menor flujo que el de disefio, 7000
BPD menos.

No sucedi6 asi para los destilados de Turbosina, Kerosina y Diesel, ya que para estos
productos, la cantidad obtenida fue mayor con respecto a los valores de flujo de
disefio; en promedio 4700 BPD més.

Para los productos de la unidad de destilacién al vacio, en ambos existe un déficit de
flujo volumétrico no mayor a 4000 BPD.

En el caso de las presiones de salida, para todos los destilados no hay diferencia entre

la presién a la salida reportada en Hysys y el valor de disefio.

En lo que concierne a la temperatura de salida de las corrientes de productos de la
unidad de destilacién atmosférica la divergencia no supera el 8% de error. No es el
caso de los productos de la unidad de destilacién al vacio en donde la divergencia es

considerablemente mayor.

Es posible observar en las distintas tablas presentadas, que la Temperatura Final de
Ebullicién (TFE) para cada uno de los productos, es muy cercana o igual al valor de
disefio, esto debido a que para todos los destilados se especifico este valor y no el flujo

requerido.

Con el anélisis de los cuellos de botella que se presentan en esta secciéon de la refineria,
obtenemos que la principal restriccién es la Torre de Destilacion Atmosférica A-DA-3,
debido a que la maxima carga con la que puede operar satisfactoriamente es de

168,000 BPD; mientras que los demds equipos principales, en este caso,
intercambiadores de calor, desaladores y torres despuntadoras, pueden operar hasta

con el 8% mas en la carga de alimentacion.
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Asi, la Unidad de Destilacion Atmosférica es una columna de platos tipo valvula, de
los cuales los 3 platos superiores son de monel, mientras que el resto son de acero
inoxidable tipo 410. Desde la seccion de Diesel hasta los fondos, tiene un
recubrimiento del 11 al 13% de Cromo. Su capacidad nominal es de 150 000 BPD.

DESTILACION ATMOSFERICA

DESPUNTE
DESALADO L
4 HORNO | |—
PRECALENTAMIENTO Yy ) ( v ) —
CRUDO \r \f 8% + |
90000BPD 20% || |—
8% + 20% +
88 000 BPD en cada Tren 100 000 BPD en cada arreglo 3%+
168 000 BPD

CUELLO DE BOTELLA

Debido a que la inversion requerida para la construcciéon de una torre de destilacion
de mayor capacidad es muy elevada, esta soluciéon no es viable; actualmente, el
desarrollo de materiales de empaque mas eficientes y la necesidad de incrementar la
capacidad 6 reducir la caida de presion en diversas aplicaciones da como resultado un

uso mas amplio de las columnas empacadas.

El empaque en las columnas puede ser vaciado (al azar), o en orden, tal como la tela
de alambre.

La seleccion de wuna columna de platos, empacada 6 combinada, se basa
principalmente en los aspectos econémicos, en los que se consideran los factores de

eficiencia de contacto, capacidad de carga y caida de presion.
El reacondicionamiento de una columna de platos, es deseable para incrementar la

capacidad de carga, en este caso es recomendable utilizar el empaque ordenado 6

platos de alta eficiencia.
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En la mayoria de los casos, el empaque de anillo pall vaciados tiene un
comportamiento superior al de los platos y es el relleno interno mas econémico. Por
otro lado, el empaque ordenado con tela de alambre que proporciona un mejor
comportamiento que los dos anteriores, es el mas costoso. Pero éste ultimo seria
recomendable con base en un reacondicionamiento para incrementar la carga3.

Aqui, la distribucién del empaque deberd seguir un patrén definido dentro de la
columna, especialmente calculado para lograr caracteristicas adecuadas de flujo y
transferencia de masa.

El objetivo de colocar el empaque de tela de alambre es maximizar el espacio vacio
por unidad de volumen, esto minimiza la resistencia al flujo de vapor y entonces

aumenta su capacidad.

De esta manera, al sustituir determinados platos de la columna de destilacion
atmosférica por lecho empacado, estariamos incrementando la capacidad de la
torre, teniendo como consecuencia que los intercambiadores de calor, los
desaladores y las torres de despunte, operen con una alimentacién mayor a la actual,
para poder procesar mas crudo, incrementando de esta manera el volumen de

destilados que se obtienen en esta unidad.

El rendimiento para la gasolina del crudo caracterizado en esta simulacion, es del 22%
que representa la obtencién de 26 600 BPD de nafta; asi al incrementarse la carga de
crudo a la Planta Primaria II en un 8 %, que es el porcentaje adicional en la
alimentacién que manejan los otros equipos; obtendriamos aproximadamente 2 100
BPD mas; lo cual, dada la situacion actual del pais en lo que se refiere a la importacion

de gasolinas, ésta cantidad adicional no seria despreciable.

3 “Distillation and Absorption Tray and Packed Column Eficiencies”. AIChE. 1982. 84
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7.1 APLICACIONES DE LA SIMULACION EN HYSYs

HYSYS es un software para la simulacion de plantas petroquimicas y afines.

Las aplicaciones inmediatas del simulador son:
% Resolver de manera rdpida Balances de Materia y Energia. Ya que predice
flujos, composiciones y propiedades de las corrientes; condiciones de operacion y
tamafio de equipo lo cual es sumamente ttil para propésitos de disefio de equipo y
por consiguiente permite al diseflador examinar rdpidamente varias

configuraciones de planta.

Se debe tener en cuenta que los resultados de una simulacién no son siempre del todo
fiables y estos se deben analizar criticamente.
Hay que tener en cuenta que los resultados dependen de:

- La calidad de los datos de entrada

- De que las correlaciones empleadas sean las apropiadas (escoger bien el

paquete termodindmico).

Ahora bien, dentro de la simulaciéon realizada en este trabajo, existen diversas
problematicas que se presentan en la operacion de ambas unidades de destilaciéon que
pueden ser analizadas y posteriormente plantear una posible solucién con la ayuda

del simulador como se muestra a continuacion.

Situacion: En la columna de vacio, la presion de operacion deseada se mantiene
empleando eyectores de vapor y condensadores de superficie o barométricos, en
donde el tamafio y nimero de eyectores estd determinado por las necesidades de
vacio y la cantidad de vapor empleado.

El vacio de la columna de destilacion esta limitado por la presiéon de vapor del agua
utilizada en los condensadores, por lo que si se adiciona agua fria a estos, se puede

obtener una presién absoluta menor en la columna.

Problematica. Consiste en que, dependiendo de las condiciones climéaticas del

lugar y el cambio de temperatura en el dia y en la noche, el agua de enfriamiento
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también tendrd diferentes temperaturas provocando que la columna de vacio opere a

diferentes presiones absolutas.

4 vapor varorR
AGUA DE ENFRIAMIENTO A / \
DIFERENTES TEMPERATURAS ( AGUA ;
\ ™ . / T & 5 Pw
AGUA AMARGA —— - el é? c.ismeo LEGERO DE VACIO
CONSECUENCIA: FLUCTUACIONES EN )1, :é ? GASGLEO PESADO DE VACIO
Mk 1 ;..

LA PRESION DE VACIO

ERUDO REDUCIDO

HORNO DE Vacio i
BITUMEN
DESTILACION

Dibujo esquematico del sistema de eyectores

Simulacién en HYSYS. Ya que una torre de enfriamiento usa la atmésfera como
medio de enfriamiento, esta también sujeta a las variaciones de ésta. Las temperaturas
del agua disminuyen de acuerdo con el bulbo htimedo; desde el punto de vista de la
operaciéon de enfriadores y condensadores empleados en las plantas, este arreglo
requiere una instrumentacién simple.

Debido a que los eyectores de vapor presentan la desventaja de que se tienen
fluctuaciones en la presion de operacién de la columna debido a la temperatura de
agua de enfriamiento, se debera hacer una simulacién modelando un sistema de agua
de enfriamiento de recirculacién cerrada.

En este tipo de sistema de enfriamiento, el agua circula dentro del sistema y no hay
contacto con la atmoésfera por lo que el agua tiene una temperatura constante a lo
largo del dia.

A la simulacion realizada, se debe de agregar la parte de los eyectores, una vez que se
tenga esto se simulard el efecto del agua de enfriamiento en los condensadores
baromeétricos los cuales a su vez afectan el sistema de vacio.

Se deberan tomar en cuenta tanto la destilacién al vacio con variaciones en la presion
y el proceso ya con una presion de vacio constante a manera de comparacion.

La consecuencia de que la presiéon de vacio varie a lo largo del afio, es que cuando el
agua de enfriamiento tiene una mayor temperatura el vacio que se produce es menor

dando como consecuencia que en la columna no se alcancen las temperaturas
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necesarias para la separacion de los destilados e incremente la cantidad de residuo de

vacio o puede llegar presentarse el craqueo de la carga.

Por otra parte, la calidad del vapor que se alimenta a los eyectores es una importante
variable en el funcionamiento de éstos. Un vapor humedo puede ser dafiino para un
sistema de eyectores; las gotas formadas en la corriente de vapor que alcanza altas
velocidades pueden llegar a corrosionar el interior del eyector. Para resolver estos
problemas de vapor hiimedo, todas las lineas pueden ser aisladas, también se puede
colocar una trampa de vapor antes de que el vapor entre al sistema de eyectores.

En cuanto a los condensadores barométricos, su propédsito en un sistema de eyectores
es reducir la carga a la cantidad especifica que el eyector puede manejar, lo cual
mejora la eficiencia de todo el sistema. Aunque los condensadores barométricos son
construidos como intercambiadores, su disefio interno difiere significativamente
debido a la presencia de dos fases. En este tipo de condensadores para aplicaciones en
el sistema de vacio, el agua de enfriamiento pasa a través de los tubos y el condensado
de hidrocarburos y vapor de agua pasan por el lado de la coraza. Una mayor
proporcion de condensables contenida en la corriente de entrada cambia de fase de
vapor a liquido; el liquido por gravedad, sale por el fondo del condensador; el
remanente de los condensables e incondensables son colectados y removidos del

condensador a través del vapor de salida.

Por todo lo anterior se deben prevenir todas las causas por las que un sistema de
eyectores no funcione adecuadamente, e inmediatamente buscar la solucién para que

el proceso opere a las condiciones 6ptimas.

Problematica: En la mayoria de las refinerfas no siempre se alimenta el mismo
crudo para procesar; es decir las mezclas de crudos varian constantemente y no
siempre se tienen los ensayos actualizados del crudo que se estd procesando, lo cual
implica el no saber con exactitud la separacién que puede ser esperada en las
unidades de destilaciéon. Ademas debido a la tendencia en los dltimos afios por
procesar crudos mas pesados se debe analizar como afecta esto al proceso y conocer

los rendimientos que se pueden obtener.
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Simulacién en HYSYS. En este caso, en particular para la Refineria de Salina
Cruz, el esquema generado en este trabajo es muy tutil, debido a que lo tnico que se
debe cambiar es la caracterizacién de crudo o caracterizar los crudos de la mezcla para
que de esta manera solo se cambien las proporciones de cada crudo y analizar el
comportamiento de las unidades de destilacion, la calidad y cantidad obtenida de los
diversos destilados; asi como también nos puede ayudar a conocer que proporciones
aproximadas de crudos se deben mezclar para obtener una cantidad especifica de un

destilado con determinadas propiedades.

Problematica: En las unidades de destilacién, la disminuciéon de la diferencia de
presion, favorece el incremento de la vaporizacién en la zona de flash, disminuyendo
por lo tanto la temperatura a la salida del horno y aumenta la volatilidad relativa de
las fracciones del petréleo mejorando la separacion entre ellas. La desventaja de
disminuir la presion, es que de igual manera disminuye la presion de salida de gases

y provoca la inundacién de los platos de la columna.

Simulacién en HYSYS. El simulador contiene una herramienta llamada tray
sizing (dimensionamiento de plato), lo cual en primera instancia simplifica el disefio
mecanico de una columna de destilacion. Es posible dimensionar torres o secciones de
torres especificando informacién referente a los platos, los internos de la torre,

espaciamiento etc.

Con esta aplicacion, Hysys permite calcular la maxima cantidad de liquido que puede
ser tolerada en la etapa antes de que comience a inundarse. Entonces, se debe pasar a
la simulacién en estado dindmico, en donde debemos de proporcionar los valores
reales de diametro y altura de la torre; una vez que se logre esto, podemos simular
para obtener la presién minima que debe existir en la columna de destilacién antes de
que los platos comiencen a inundarse y de esta manera encontrar la presién 6ptima a
la que se favorezca la vaporizaciéon en la zona flash pero sin llegar a la inundacién de

los platos.
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Conclusiones

El simulador Hysys resulté ser una herramienta confiable para el modelado de
destilacién de crudo.

Los errores mas significativos en los diferentes parametros de comparaciéon que se
realizaron, se presentaron en la cantidad de Nafta obtenida que es menor a la de
disefio, y por el contrario, en el caso de Turbosina, Kerosina y Diesel la cantidad

obtenida fue mayor que la de disefio.

En términos generales, la simulacién realizada en este trabajo es confiable para los
propositos de servir como una base para el planteamiento de la integracién térmica de
la Unidad de Destilacién Atmosférica y la Unidad de Destilacién al Vacio para un

mejor aprovechamiento de la energia.

Los incrementos del precio del crudo en el sector petrolero provocan aumento en los
costos de los energéticos y en general en los costos de operacion de los procesos de

transformacién industrial. Para abatir estos costos se busca una reduccion en el
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consumo de energia en la industria; esta tendencia se inici6 a finales de los afios 70’s,
forzando a los investigadores a desarrollar métodos innovadores para lograr el ahorro

y uso eficiente de la energia.

La planta combinada béasicamente consta de una planta de destilacién atmosférica y
una planta de destilacién a alto vacio integradas térmicamente, en general existen dos
trenes de precalentamiento de la carga para intercambiar calor tanto con los productos
de destilacion atmosférica como los de vacio.

En una Refineria estas unidades son las que més capacidad tienen y ademas presentan
un mayor consumo energético. Es por esta razén que es importante el desarrollo de un
uso eficiente de la energia y el primer paso para lograrlo es mediante la integracion de

ambas plantas en el caso de la Refineria de Salina Cruz.

En este sentido, el esquema de simulacién elaborado, ayuda a realizar un analisis del
comportamiento de ambas plantas ante la integracion térmica de las mismas, también
como base de comparaciéon en rendimientos del crudo, energia utilizada, energia
perdida, ahorro de combustibles en los calentadores a fuego directo, flujo de vapor
etc. antes y después de la integracién de las plantas. Por otra parte también es ttil
para identificar que variables son las que deben controlarse estrictamente para
eficientar el uso de energia y cuales son las condiciones 6ptimas para la operaciéon de

las plantas de destilacion atmosférica y de vacio.

También se describieron algunas de las problematicas que se presentan
constantemente en las Unidades de Destilacién, y como aplicar la simulacién en
Hysys para dar posibles soluciones, una de ellas es la problematica que se tiene en el
sistema de eyectores para producir las condiciones de vacio, dado que a lo largo del
afio y debido a los diferentes climas que predominan en Salina Cruz, el agua de
enfriamiento para los condensadores barométricos, no se mantiene a una temperatura
constante, disminuyendo el vacio producido y afectando la operacién de la torre de
destilacion de vacio.

Como se menciond en el capitulo anterior, la posible soluciéon a esta problematica, es
introducir un sistema de agua de enfriamiento de recirculacién cerrada, en el cual, el

agua que recircula no tiene contacto con la atmdsfera permitiendo de esta manera, una
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temperatura mdés constante en el agua de enfriamiento, evitando asi tener

fluctuaciones considerables en el sistema de vacio.

Por otra parte, en el anélisis realizado de incremento de alimentacién de crudo, se
buscé analizar el proceso con diferentes aumentos en la carga de crudo para sefialar
los equipos que fallardn ante esta situacion. Este andlisis arrojé que el equipo mas
sensible a cambios en la alimentacién es la Torre de Destilacion Atmosférica cuya
maxima carga que soporta son 168 000 BPD, mientras que los otros equipos
principales como los intercambiadores del tren de precalentamiento, desaladores y
torres de despunte pueden operar con un incremento en la alimentacién hasta del 8 %.
En este trabajo se analiz6 la posibilidad de sustituir determinadas secciones de platos
por empaque tipo malla de alambre para tener un incremento en la capacidad de la
torre lo que nos llevaria a incrementar el volumen de los destilados obtenidos, que
representa un incremento de aproximadamente 2 100 BPD de gasolina, lo cual dadas
las condiciones actuales del pais en materia de importacién de gasolinas, representa

una cantidad nada despreciable.

Uno de los problemas esenciales que enfrenta la industria petrolera es obtener
productos amables con el ambiente y tener bajas emisiones de contaminantes al
refinar crudos con altos niveles de azufre y metales, conocidos como crudos pesados,
pues el petréleo con menores proporciones de estas particulas, o crudo ligero, es el
mas explotado hoy en dia y cuyas reservas se encuentran a la baja. Se estima que en la
actualidad los crudos pesados representan un 50 6 70 por ciento del petrdleo en

reservas, lo que nos obliga a dirigirnos al procesamiento de esos crudos.

El uso de crudos pesados dard lugar a la generacién de productos de peor calidad que
la actual vs especificaciones mas exigentes. Se necesitaran catalizadores més selectivos
y resistentes.

Se debera tener un conocimiento mas profundo acerca de las estructuras moleculares,
cinética, termodindmica y mecanismos de reaccion de las fracciones mas pesadas de

los crudos.
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El uso de la simulacién en este caso, sera para analizar el comportamiento de los
equipos en la refineria ante el procesamiento de un crudo mas pesado, estudiar
nuevas condiciones de operacién que nos permitan sacar el maximo provecho al
crudo alimentado. Simular y desarrollar modelos que permitan profundizar en los
aspectos estructurales, cinéticos y termodindmicos de la quimica de los procesos de

refinacion, principalmente orientados a las fracciones pesadas de hidrocarburos

La mayor parte de las plantas que hay en México se disefiaron antes de tener el grado
de calidad de crudo que hoy se tiene, por lo que se requiere de implantar cambios en
la forma de operar plantas y equipos, optimizar el uso de herramientas y sistemas

existentes, con el fin de maximizar su impacto en el desempefio operativo.
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