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Glosario

GLOSARIO.

Zona Flash: Seccion en la torre de destilacion de crudo en donde los vapores del
crudo alimentado se separan del liquido sin evaporar. Los vapores suben a través
de la columna para ser condensados por corrientes de reflujo a temperaturas
bajas que bajan dentro de la torre. El vapor de arrastre entra a la zona flash en

el fondo de la columna.

Overflash: Seccion de la columna de destilacion que se encuentra por encima de
la Zona Flash.

Grado de Separacion: Se define en términos de pureza de los productos o en
términos de recuperacion de los componentes. Mientras mas grande sea el grado
de separacion, mayor serd la recuperacion y esto resultara en componentes mas

puros.

ASTM (American Society for Testing Materials) Método de andlisis que consta de
un aparato disefiado para bullir el liquido a analizar y condensar los vapores al
mismo tiempo que son generados. Las temperaturas se registran mientras se
lleva a cabo la destilacion y se grafican contra el destilado recuperado. Consta de
una sola etapa en equilibrio y sin reflujo. La separacion de los componentes es

muy pobre.




Glosario

TBP (True Boiling Point): Es una grafica de los puntos de ebullicion de los
componentes puros o de las fracciones de crudo. Se realiza usando un complejo
aparato para destilacion por lotes con 100 o mas etapas en equilibrio y con un

alto volumen de reflujo.

Vaporizacion Flash en Equilibrio (EFV): Cuando una mezcla se calienta sin
permitir que el vapor se separe del liquido restante, el vapor ocasiona que las
fracciones de la mezcla con puntos de ebullicion altos se evaporen. La curva EFV
de un petroleo se obtiene cuando se confina el liquido junto con el vapor hasta
alcanzar el grado deseado de vaporizacion. El porcentaje evaporado se grafica
contra la temperatura para varias corridas para obtener la curva EFV. La

separacion es mas pobre que en la ASTM.
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Introduccion

En esta época de acelerados cambios a nivel global, en que la economia esta
basada en la competencia entre mercados mundiales, se ha generado la
necesidad de modificar los procesos para hacerlos mas eficientes. Con ello se
pretende reducir los costos de produccion para poder ofrecer precios mas

competitivos.

Analizando la situacion actual de nuestra industria petrolera, es evidente que
la mayor parte de los centros productivos fueron construidos hace ya varias
décadas, y fueron disefiados con una minima importancia en el consumo de
energéticos y sin tratamiento de efluentes. Actualmente, no podemos ignorar
estos factores ya que una disminucion en el consumo de energia de produccion
asi como el tratamiento de efluentes, pueden traducirse en un aumento en la

eficiencia del proceso y la consecuente disminucion en los costos de produccion.

Para lograr esto, existen varias opciones entre las cuales estan la adquisicion

de nuevas tecnologias o el mejoramiento de los procesos existentes.

Las condiciones en las que se encuentra nuestro pais no han permitido la
migracion de los centros productivos hacia nuevas tecnologias de produccion
mas eficientes y menos dafiinas al ambiente, esto debido a la gran inversién que
ello implicaria. Sin embargo, aln existe la opcion de mejorar los procesos
existentes y ésta, es la que se debe explotar al maximo ya que con un poco de

ingenio se pueden obtener grandes beneficios.
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Como ingenieros quimicos, tenemos la obligacion de desarrollar métodos
basados en el andlisis de procesos para fomentar el uso racional y eficiente de
los recursos disponibles y con ello aumentar la productividad y rentabilidad de las

plantas de produccion.

Dentro del andlisis de los procesos es posible representar, con ayuda de un
simulador, las condiciones reales de operacion y manipularlas de tal forma que
se establezca una funcion objetivo para optimizar. Una vez encontrado el punto
de mayor eficiencia, éste se toma como base para re-disefiar un proceso

existente.

El objetivo de este trabajo de tesis es generar el esquema de simulacion de la
Planta de Destilacion Combinada U10000 (crudo 100% Maya) de la Refineria
Lazaro Cardenas en Minatitldn, Veracruz mediante el uso del simulador de
procesos HYSYS. Comparar los resultados de esta simulacion con los resultados
obtenidos en las bases de disefio del proyecto obtenidos por el IMP y demostrar
gue es posible reproducir dichos resultados. Con ello se evaluara el
comportamiento de los equipos, la integraciébn del proceso y la cantidad y

composicion de productos obtenidos.
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CAPITULO I.

Antecedentes

En este capitulo se hard una recapitulacion de los origenes y formacion del
petroleo, hablaremos un poco de la historia del uso del mismo y se hard una
breve descripcion de sus propiedades fisicas, clasificacion quimica, composicion y
caracterizacion. También se hablara de los productos que se obtienen de la
refinacion del petrdleo y el uso final de estos productos. Se hara también una
descripcion del proceso de separacion de los productos y obtencion final de los

mismos




Capitulo | Antecedentes

A. El Petrdleo

El nombre de petréleo no describe la composicién de una sustancia sino una
mezcla de de compuestos organicos que incluyen un amplio rango que va de
metano, con un solo atomo de carbono, hasta compuestos de hasta 200 4&tomos

de carbono. Es una gran variedad de pesos moleculares y tipos de moléculas.

El petréleo también se conoce como crudo y es el producto de cambios
naturales ocurridos a restos de materia organica a través de miles de afios. Es un
liquido que va de un color amarillo cristalino hasta negro, y que puede fluir
facilmente o ser dificil de transportar a temperatura ambiente. Los componentes
principales del petréleo son mezclas de hidrocarburos, pero también contiene
nitrégeno, oxigeno, azufre y algunos metales como vanadio, niquel y cromo.

Puede también incluir gas natural y ceras minerales.

Generalmente se encuentra encerrado en los espacios que hay entre los
granos de arena que forman las rocas llamadas areniscas, cuando estas
areniscas son "petroliferas”, el petréleo se encuentra ocupando los poros de
éstas al igual que el agua en una esponja. También es posible encontrar petroleo

en otras rocas sedimentarias como las calizas y  dolomitas.
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Antecedentes Historicos del Petréleo

El petrdleo se conoce desde la antigiiedad y fue usado por primera vez hace
mas de 5000 afios en diversas formas: como impermeabilizante para
embarcaciones, como recubrimiento de paredes y como base para hacer
pinturas; los nativos de América lo usaron como sustancia medicinal bajo el

nombre de aceite Séneca.

Hace 2000 afos, los arabes desarrollaron métodos para destilarlo. En China
también esta documentado cierto interés en el petréleo, cuando se hall6 en
excavaciones para obtener sal. El interés en esta sustancia continué hasta
épocas mas recientes cuando se descubri6 que podia ser utilizado para

iluminacién y también con fines militares como combustible en la guerra.

Hacia 1800 se utilizaba como combustible para lamparas. Pero las
aplicaciones que se le daban hasta antes de la segunda mitad del siglo XVIII
eran escasas. Fue hasta 1859 que Edwin L. Drake perforé el primer pozo
petrolero del mundo en Pensylvania, Estados Unidos. Fue también Drake quien
amplié el mercado para el petréleo al destilarlo y obtener querosina, ésta
sustituyo al aceite de ballena que se usaba como combustible para las lamparas

en esa época.

En 1895 aparecieron los primeros automodviles y con ello se necesité la
gasolina, un nuevo combustible que en afios posteriores se consumiria en
grandes cantidades. En visperas de la primera Guerra Mundial, antes de 1914,
ya existian en el mundo mas de un millon de vehiculos que usaban gasolina.
Actualmente, es muy dificil estimar con exactitud cuantos cientos de millones de

vehiculos de gasolina existen en el mundo.
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Logicamente, el consumo de petrdleo crudo para satisfacer la demanda de
gasolina ha crecido en la misma proporcion. Se dice que en la década de 1957 a
1966 se uso casi la misma cantidad de petroleo que en los 100 afios anteriores.
Estas estimaciones también toman en cuenta el gasto de los aviones con

motores de piston.

Mas adelante se desarrollaron los motores de turbina, empleados hoy en los
aviones comerciales, civiles y militares. Estos motores usan un combustible
similar al usado por las lamparas del siglo pasado, con la diferencia que tiene
bajo contenido de azufre y baja temperatura de congelacion, se le conoce con el

nombre de turbosina.

Otra fraccion del petréleo que sirve como energético son los gasoleos, antes
de 1910 formaban parte de los aceites pesados de desperdicio de las refinerias.
El consumo de los gaséleos como combustible se inici6 en 1910 cuando se
sustituyd el carbén mineral por gasodleo en la flota britanica debido a la
superioridad calorifica, ya que el gasoleo genera aproximadamente 10 500

calorias/kg, mientras que un buen carbén sélo proporciona 7 000 calorias/kg.

Mas tarde el uso del gasdleo se extendié en la marina mercante, en los
generadores de vapor, en los hornos industriales y en la calefaccion casera.
El empleo del gaséleo se extendié también a los motores diesel cuando se logro
separar esta fraccion ligera de los gasoleos. La principal ventaja de los motores
diesel en relacion a los motores de combustion interna estriba en que tiene una
mayor eficiencia, ya que producen mas trabajo mecanico por cada litro de
combustible: nuestros automoviles solo aprovechan del 22 al 24% de la energia
consumida, mientras que en los motores diesel este aprovechamiento es del
35%. Por lo tanto, los motores diesel encontraron aplicacion en los barcos de la
marina militar y mercante, en las locomotoras de los ferrocarriles, en los

camiones pesados, y en los tractores agricolas.
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Formacion del Petrdleo

Protopetrdleo es un término utilizado para nombrar al producto que resulta
de los cambios iniciales que le ocurren a los precursores que dieron origen al

petroleo.

Debido a la intensa actividad geoldgica de hace cientos de miles de afios, las
rocas sufrieron deformaciones que produjeron cavidades en las que se favorecio
la acumulacion de petrdleo dando origen a un yacimiento o acumulacion

comercial de hidrocarburo.

Formacion del Petréleo en los Océanos

En los océanos, el petroleo se formé a partir de los sedimentos marinos

enterrados y debido a la accion de la presion y la temperatura.

De toda la biomasa marina, los microorganismos juegan el papel mas
importante, especialmente el plankton. El plankton es la fuente principal de
materia organica en el mar, se encuentra acumulada en el fondo de océanos y
lagos asi como dispersa en el agua. La concentracion de materia organica es
mayor en el fondo de los océanos por la accién de la gravedad. El proceso de
acumulacion de minerales promueve una rapida captura de material organico asi
como su proteccion de la descomposicion. Los organismos son recolectados en

arcilla o minerales arenosos.
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Aunque la materia organica contiene diversas sustancias, las de mayor
interés en la subsiguiente formacion del petréleo, son las “bituminosas”. Los
hidrocarburos dispersados en minerales sélidos en los mares son similares a los

hidrocarburos del petroleo.

La migracion del petrdleo a través de los colectores sucede mientras éste no
encuentre una “trampa”, esto es, una capa en la corteza terrestre que impida la
filtracion. Si esto sucede el petréleo se empieza a acumular dando origen a un
yacimiento. La figura 1.1 ilustra la localizacion tipica del petroleo dentro de un

yacimiento.

Fig. 1.1 Yacimiento de Petr6leo

Dentro del yacimiento generalmente se encuentran acompafiando al petréleo
agua salada y gas natural. Como consecuencia de sus diferentes pesos
especificos, encontramos al petréleo acumulado sobre el agua salada y por

debajo del gas natural.

La composicion del petréleo depende de: (1) la naturaleza del sedimento, (2)
las condiciones del fondo marino (temperatura, presion y catalizadores
presentes), (3) procesos naturales de separacion en el petroleo formado y (4) la
migracion de liquidos y gases a lugares donde fueron atrapados formando

yacimientos.

10
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La composicion del petréleo se basa en 5 elementos (Simanzhenkov, 1995):
e Carbono (83 - 87% peso)
e Hidrogeno (10 - 14% peso)
e Oxigeno (0.1 - 2% peso)
e Nitrogeno (0.05 — 1.5% peso)
e Azufre (0.05 - 6% peso)

Sin embargo esta composicion elemental no determina el comportamiento ni

propiedades del petroleo. Es su composicion fraccionada lo que los determina.

La apariencia del petréleo varia desde un liquido incoloro ligero hasta un
aceite negro y espeso. La gravedad especifica varia de 57 a 10 ° API. No es de
sorprenderse que la composicion del petréleo varie de un de un lugar a otro, de
un yacimiento a otro en el mismo lugar o incluso de un nivel a otro dentro del
mismo yacimiento. Esta variacion se debe al peso molecular y al los tipos de
moléculas presentes en el petréleo. Auque las propiedades del petréleo tales
como viscosidad, densidad, punto de ebullicion y color varian entre los diferentes
petréleos, el contenido de carbon es relativamente constante. Las especies
moleculares varian de simples hidrocarburos hasta moléculas organicas

complejas.

Propiedades Generales y Clasificacion del Petréleo

Como el petroleo es una mezcla compleja de componentes organicos es
técnicamente imposible separarlo en componentes individuales. En refinacion, la
separacion de componentes puros esta restringida a aquellos compuestos mas
ligeros que C;. Una propiedad importante del petréleo es su composicion
fraccionada. Cada fraccion es caracterizada por la temperatura a la cual

comienza a bullir asi como la temperatura final de ebullicion. El fraccionamiento

11
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se realiza por el método de rectificacion. Las fracciones con puntos de ebullicion
hasta 350° C se separan a presion atmosférica mientras que aquellas con puntos
de ebullicién superiores se separan a vacio. Es por esto que en la industria los
productos se identifican por rangos de ebullicion y no por los compuestos que

contienen.

De acuerdo con su composicion molecular, el petréleo crudo se clasifica
como: de base parafinica, nafténica, asfaltica o mixta. Las clasificaciones
parafinica y asfaltica de uso corriente se basan en las propiedades del residuo
obtenido con la destilacion y son mas descriptivos para la empresa refinadora,
debido a que indican la naturaleza de los productos esperados y el proceso
necesario para su produccion. Para evaluar el crudo como materia prima de una
refineria, se deben realizar pruebas analiticas y encontrar relaciones tomando en

cuenta sus resultados.

En general, el petréleo consiste en hidrocarburos, asfaltenos y resinas,
parafinas, azufre y ceniza. Hay 3 grupos principales de hidrocarburos en el
petréleo: parafinicos, nafténicos y aromaticos. Ademéas de olefinas, que se
forman durante el proceso de deshidrogenacion de parafinas y naftenos. La
figura 1.2 esquematiza la clasificacion del petroleo de acuerdo con su

composicion.

¢ Parafinas. Su férmula general es CnH2n+2, correspondiendo a los
alcanos. El mas simple de las parafinas es el metano, seguido de etano,
propano, butano, etc. El crudo contiene moléculas de hasta 70 atomos de
carbono, ademéas de los hidrocarburos parafinicos producidos por

isomeria. Pueden ser cadenas lineales o ramificadas.

12
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L

L

Olefinas. Su férmula general es CnH2n y son aquellos que tienen al menos
dos carbonos unidos por doble enlace, por lo que corresponden a los
alguenos. Estos 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

facilmente.

Naftenos. Tienen la formula CnH2n. Son los hidrocarburos cicloparafinicos
(cicloalcanos) en los que todos los enlaces disponibles de los &tomos
estan saturados con hidrogeno. Estos compuestos se clasifican de acuerdo
a su intervalo de ebullicion y sus propiedades se determinan con ayuda de

los factores de correlacion. Son relativamente estables.

Aromaticos. Los hidrocarburos aromaticos contienen un anillo bencénico,
el cual aunque no se encuentra saturado, es muy estable. Algunos de los
hidrocarburos aromaticos presentes en el crudo son el benceno, tolueno,

etilbenceno, orto-xileno, meta-xileno, para-xileno, cumeno, naftaleno, etc.

Parafinico

Nafténico

Aromatico Asfaltico

Fig.1.2 Diagrama de Composicion del Petréleo

13
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Productos del Petréleo

e (Gases para sintesis quimica y combustible
e Gasolina para automoviles

e Turbosina para aviacion

e Combustible Diesel para transporte

e Aceites combustibles residuales

e Lubricantes

e Parafinas y ceras

Después de esta breve recapitulacion de la historia del desarrollo del
petroleo, el analisis del uso de los combustibles provenientes de éste y la
importancia econdmica que tiene, claramente se puede concluir que invertir en el
mejoramiento de las tecnologias existentes en nuestros centros de produccion,
significa un mayor abasto de energéticos a un menor costo de produccion para

nuestro pais.

14
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B. Proceso de Refinacion del Petrdleo

De acuerdo con lo anterior, podemos afirmar que la importancia de obtener
los productos del petréleo radica no solo en la necesidad de obtener mas y
mejores combustibles para satisfacer la demanda, sino también en el hecho de
gue el petréleo tal como se obtiene del yacimiento no tiene un alto valor. Sin

embargo al ser procesado, su valor se multiplica varias veces.

La refinacidon de petréleo se realiza haciendo pasar el crudo a través de una
serie de procesos fisicos y quimicos de los cuales se genera una gran variedad de
productos. En la destilacion, los constituyentes del petréleo se separan sin alterar
su composicién, mientras que en el proceso de craqueo, las moléculas se

rompen formando compuestos diferentes.

A través del tiempo, la calidad promedio del petrdleo alimentado a las
refinerias ha disminuido en 2 puntos en la escala de gravedad API, ademas del
incremento en el contenido de azufre. Como consecuencia de ello, las refinerias
han tenido que adaptarse para producir combustibles liquidos a partir del
proceso de crudos de menor calidad. Por ello, es mas importante que nunca
investigar la composicién y calidad de los crudos alimentados a las refinerias
para dar al refinero indicaciones y opciones que pudieran ser requeridas para

predecir el comportamiento del crudo al ser procesado.

Cuando una refineria evalla su propio crudo para determinar el esquema de
procesamiento mas conveniente para la obtencion de los productos requeridos,
sus propios laboratorios proporcionan los datos referentes a la destilacion y el

procesamiento del crudo y sus fracciones.

15
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Los principales productos de una Refineria son los siguientes:

¢ Gas combustible.

¢ Propileno

¢ Gas licuado de petroleo

Gasolina.

Combustibles para turbinas de gas

¢ Turbosina

¢ Destilados (combustibles diesel y gasoleo ligero).
¢ Combustoleos residuales.

¢ Aceites lubricantes.

¢ Aceites blancos.

¢ Preventivos de oxidacion.

¢ Aceites para cables y transformadores.
¢ Grasas.

¢ Asfaltos.

Negros de humo

* o

Coque

¢ Productos quimicos, disolventes y otros.

Esquema Global de una Refineria

Una Refineria comunmente sigue el diagrama de la figura 1.3. El crudo se
bombea del almacenamiento para ser calentado en un sistema de intercambio
contra las corrientes de domo y de las extracciones de calor de la unidad
atmosférica. Posteriormente entra a los desaladores, el agua salada contenida en
el crudo se separa y extrae por medio de precipitacion electrostatica. Después
se envia al proceso de despuntado en donde se remueven los componentes

ligeros.
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Posterior al desalado y despuntado del crudo, el petréleo se hace pasar a
través de un tren de intercambio de calor en donde aumenta su temperatura.
Después pasa a través de un calentador a fuego directo para ser vaporizado
parcialmente y llegar a la temperatura necesaria para ser alimentado a la unidad

de destilacion primaria, que opera a presion atmosfeérica.

En la unidad de destilacion a presion atmosférica, se separan y obtienen
como productos: butanos y el gas himedo mas ligero, todo el intervalo de naftas
no estabilizadas, nafta pesada, querosina, diesel, gaséleo pesado atmosférico y

residuo atmosférico.

El residuo es la fraccibn no destilable del petroleo. La temperatura de
destilacion esta limitada hasta el punto de degradacion térmica (350°C) pero es
posible recuperar gaséleos con puntos de ebullicion de hasta 565°C mediante

destilacién al vacio.

El residuo de la columna de destilacion primaria se envia a un calentador a
fuego directo para elevar su temperatura y posteriormente es alimentado a una
segunda columna de destilacion que opera a vacio. En esta columna se separa
en una corriente superior de gasoleo de vacio y una corriente de fondo conocida
como residuo de vacio, la cual se craquea térmicamente en un coquizador
retardado para producir gas humedo, gasolinas coquizadas, gasoleo y coque, 0

se alimenta a un reductor de viscosidad.

Los gasoleos de las unidades de destilacion atmosférica, al vacio y del
coquizador retardado se alimentan a las unidades de craqueo catalitico o craqueo
con hidrégeno. Estas unidades rompen las moléculas pesadas en compuestos

gue destilan en el intervalo de la gasolina y del destilado combustible.
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Las corrientes de gasolina de la torre de crudo, del coquizador y de las unidades
de craqueo se alimentan a un reformador catalitico para mejorar su niumero de
octano. Los productos del reformador catalitico se mezclan para formar gasolinas

normales y especiales para su venta.

Las corrientes de gas humedo de las unidades de crudo, del coquizador y de
las unidades de craqueo, se fraccionan en la seccion de recuperacion de vapor
en gas combustible, gas licuado de petrdleo (LPG), hidrocarburos insaturados
(propilenos, butilenos y penteno), butano normal e isobutano. El gas combustible
se guema en los hornos de la Refineria y el butano normal se mezcla para formar
gasolina. Los hidrocarburos insaturados y el isobutano se envian a las unidades

de alquilacion para su procesamiento.

ESQUEMA GLOBAL DE UNA REFINERIA

I P Gas Combustible

Gas _Amarao Propano/Butano
Iin—ﬂ TRATAMIENTO |——>| FRACCIONAMIENTO I—Vp Almacenamiento
|.Gasolina [ [ Pentano Almacenamiento
- y P| HDN » REFORMADORA A MEZCLA DE
Turbosina Gasolina
»

CRUDO | NIDAD ro— P HDD P Almacenamiento
ATM b .
iese

2 »| HDD P Almacenamiento
GOPA

AZUFRE
Gas Combustible
Residuo Incondesables

Atm.

I —p Almacenamiento

GOLV Propano

Propano/Propileno 7 | FRACCIONADORA ; Propileno p Almacenamiento

UNIDAD ¢ [ Butano/Butileno A MEZCLA DE

VACIO GOPV » MTBE MTBE GASOLINAS
FCC

Gasolina

Nafta Pesada Rafinado

»
h ld Alquiladg
Residuo a : P ‘A MEZCLA DE
rmburtAlon Aceite Ciclico Isobutano ——J»| - ALKILACION GASOLINAS
COQUIZADORA linarn :
COKE v

REDUCTORA DE | Sasoling DEPENTANIZADORA TAME GASOLINAS
VISCOSIDAD —— Pentanos Gasolina
GASOLINAS
Atmost_»

Gasdleo

lineroResiduo W vy

Residuo
Vacio

A MEZCLA DE
GASOLINAS

ISOMERIZACION

J» Combustsleo
Isopentanos ——Jp Almacenamiento

Isohexanos .
—P» Almacenamiento

Fig.1.3 Esquema global de una Refineria
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La unidad de alquilacion utiliza acido fluorhidrico como catalizador de la
reaccion de las olefinas con el isobutano para formar isoparafinas, cuyo punto de
ebullicidbn se encuentra en el intervalo de la gasolina. El producto denominado
alquilado y con alto niumero de octano, se mezcla con las gasolinas especiales

para automoviles y aviones.

Los destilados intermedios de las unidades de crudo, coquizador y de
craqueo, se mezclan con los combustibles para motores y combustible para
calefaccion. En algunas Refinerias, el gasoleo pesado de vacio y el residuo
atmosférico provenientes del crudo con base nafténica o parafinica, se procesan

para la obtencidén de aceites lubricantes.

Después de que se alimentan los naftenos en el desasfaltador con propano,
el residuo atmosférico se procesa con los gaséleos pesados de vacio en una

operacién por etapas para producir materia base para aceites lubricantes.

Los gasodleos pesados de vacio y desasfaltados obtenidos, se tratan mediante
extraccion con disolventes, eliminando los compuestos aromaticos pesados, para
después desparafinarlos mejorando su punto de fluidez. Posteriormente, se
tratan con arcillas especiales para mejorar su color y estabilidad antes de
mezclarse para formar aceites lubricantes; Sin embargo, cada Refineria tiene su
propio esquema de proceso, el cual esta determinado por el equipo disponible,

costos de operacion y demanda de producto.

El Proceso de Separacion

El paso clave que da lugar a los procesos de produccién de sustancias con alto
valor agregado es la separacion del crudo en fracciones o “cortes”, que sirven
como materias primas y son la base para los productos finales. Estas fracciones

deben cumplir los requerimientos de destilacion de los productos finales.
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Normalmente hay 2 unidades que llevan a cabo el proceso de separacion:

e Unidad de destilaciéon atmosférica

e Unidad de destilacion al vacio

En la industria del petréleo es utilizado el método de destilacion diferencial o
rectificacion para la separacion primara del crudo en sus fracciones debido a que

una destilacion simple resulta ineficiente.
Destilacion a presion atmosférica (Watkins, 1979, Jones, 1994)

En la unidad de destilacion atmosférica se separan 5 fracciones y un residuo.
El destilado mas ligero no siempre es condensable y en ocasiones debe
separarse en una fraccion liquida y vapor. Una vaporizacion adicional, llamada
overflash se utilizara para proporcionar el reflujo adecuado en la zona flash.

La figura 1.4 ilustra la configuracion de una columna de destilacion a presion
atmosférica. Se observa una columna principal y otra columna que representa los

agotadores laterales.

GLPy Nafta

éeﬂujo Agua
—~

<«

55

o s
‘L<—Li Vapor
[~
|

Vapor
e

Kerosina

["] Diesel Zona

Jﬂ Flash
} — Vapor
% \ vapor‘\ T GOPA
Alimentacion [ \Mg
Aoua Agua Calentador Destilacién ~ Agotamiento
Intercambio Desalado Intercambio

de Calor de Calor

Fig.1.4 Unidad de Destilaciéon Atmosférica
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Debido al incremento continuo en la temperatura del crudo mientras mas
material es vaporizado y debido a que la alimentacion es calentada hasta la
méxima temperatura permisible no es necesario usar un rehervidor en la
destilacion del crudo. Por esto, todos los productos deben ser vaporizados desde
la zona de flash. El calor total requerido en el proceso debe estar contenido en

la alimentacion.

Vapor de agotamiento

Es utilizado en la destilacion del crudo para remover los ligeros de los
productos. Cuando el producto sale de la torre principal contiene componentes
ligeros de los vapores que pasan a través de los platos. Este se envia a un
agotador lateral con vapor de agotamiento alimentado en el fondo para fluir a
contracorriente con el liquido. Los agotadores normalmente tienen 4 platos que
promueven el contacto entre el crudo y el vapor. Los ligeros son removidos por
el vapor y la mezcla regresa a la columna principal. La figura 1.5 esquematiza

una operacion con vapor de agotamiento.

|
D3+1
D3 - P
L
QR3
«<—
‘ D3
D2+1 'QD3

Fig.1.5 Agotador Lateral con vapor

Este tipo de columnas emplean una o varias recirculaciones externas que son
enfriadas para remover calor parcialmente, llamadas pumparound o extracciones
de calor. El liquido se extrae de un plato por encima de la salida lateral inferior,

es enfriado y retornado al plato superior.
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Esta técnica se emplea en puntos bajos e intermedios de la torre y genera calor
disponible para el intercambio contra el crudo a dos niveles diferentes de
temperatura. Tiene la ventaja de estabilizar el vapor y generar reflujo liquido a
través de la seccion que es generado reduciendo el flujo de liquido y vapor a
través de la columna. La desventaja de este método es que se utilizan 3 platos
para la remocion de calor que deben ser considerados como uno solo para
propositos de fraccionamiento. Esto se debe a que, desde el punto de vista de
equilibrio, el liquido de la extraccion de calor es ajeno a la zona donde es usado.
Cada plato con extraccion de calor cuenta como un tercio de plato. En la figura

1.6 se puede apreciar la ubicacién de una extraccion de calor.

il N
}
D4-1 Qr3
Sk
D3
’QDS
1] :
D3+1
T N
— >
QRrs3
<7
D2+1 | D
Qb3

Fig.1.6 Extraccion de Calor entre Agotadores Laterales

Grado de Separacion: Se define en términos de pureza de los productos o en
términos de recuperacion de los componentes. Mientras mas grande sea el grado
de separacion, mayor serd la recuperacion y esto resultara en componentes mas

puros.
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Para un sistema dado, el requerimiento de etapas incrementa conforme el
requerimiento de pureza aumenta, pero el requerimiento de reflujo incrementa
muy poco cuando se ha alcanzado cierto nivel de pureza.

En condiciones de reflujo mayores al requerido, el requerimiento de etapas
es directamente proporcional al grado de separacion requerido.

En la refineria, se utilizan 2 términos para discutir la composicion de los
productos. El rango ASTM de ebullicibn define la composicion general de la
fraccion y es una de las especificaciones clave de los destilados. Y el segundo
término, Gap, define el grado relativo de separacion entre las fracciones
adyacentes. Se determina restando el 95% del volumen a la temperatura ASTM

del 5% volumen a la temperatura ASTM de la fraccién pesada adyacente.

(5-95)Gap=(tsn-tosi)astm , °F

La figura 1.7 corresponde a la curva de Packie (Watkins, 1979) para

fraccionamiento entre la fraccion del domo y la salida lateral adyacente.

La nomenclatura para esta correlacion es la siguiente:
1. Lny= Gal/h de reflujo del plato superior medido a 60°F liquido
2. Dn= Gal/h total de destilados al plato superior medido a 60°F liquido
3. Nt= numero de platos en la seccion, es decir:
M platos incluidos en N = N-(M-1)=N-M+1
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Fig.1.7 Fraccionamiento entre el domo total y el producto lateral superior, torres
atmosféricas.(Watkins 1979)
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La figura 1.8 corresponde a la curva de Packie para fraccionamiento entre los

productos laterales.

La nomenclatura para esta correlacion es la siguiente:

1. Ly= Gal/h de reflujo del plato superior con salida lateral medido a 60°F
liquido

2. Py= Gal/h total de productos en fase vapor, medidos a 60°F liquido, hacia
el plato superior con salida lateral. Es decir, la corriente Dy més todos los
productos ligeros.

3. Nt= numero de platos en la seccion, es decir:

M platos incluidos en (N-1) = N-(M-1)=N-M+1

4. At(50%) = (50% de la temperatura ASTM del ultimo producto lateral,

Dwm)-( 50% de la temperatura ASTM del total de los productos mas ligeros

que Dy)

Packie definié el grado de dificultad de separacion como la diferencia entre las

temperaturas del 50% volumen ASTM de las fracciones de estudio.

También definié la capacidad de separacion del sistema como la tasa de reflujo-
a-alimentacion en el primer plato con salida lateral calculado en base
volumétrica, multiplicado por el numero de platos en la seccion. Este nimero se
defini6 como factor F . En las secciones con extraccién de calor, los platos se

consideran s6lo como un tercio de un plato de fraccionamiento.
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Fig.1.8 Fraccionamiento entre los productos laterales adyacentes. Torres atmosféricas de crudo.
(Watkins 1979)

26



Capitulo | Antecedentes

Destilacion al Vacio (Watkins, 1979, Jones, 1994)

Es claro que el propésito de una refineria es recuperar la mayor cantidad de
destilado posible de un crudo dado. Sin embargo, existen excepciones como en
el caso de la manufactura de asfaltos en donde se requieren grandes cantidades

de combustibles de residuo.

El residuo atmosférico, llamado crudo reducido, aun contiene grandes
cantidades de aceites destilables que pueden recuperarse en un proceso al
vacio. El proceso de destilacion al vacio sigue, en muchos aspectos, el patron de
una destilacion atmosférica. Los vapores del destilado se condensan en la torre
por transferencia de masa y energia con las corrientes de reflujo a menor
temperatura que se mueven hacia el fondo de la torre. A niveles de operacion de
temperatura y vacio maximo en la zona flash, los puntos TBP de corte entre los
destilados y el residuo pueden llegar a ser de 1075 a 1125 °F. Para un crudo con
gravedad API de 30, los destilados de vacio pueden ser hasta el 30% volumen

del crudo total.

Tipos de Operaciones en Destilaciones a Vacio

La funcion general de la torre de vacio es remover la maxima cantidad de
destilados de la alimentacién cumpliendo con las especificaciones del residuo y

de los destilados.
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La figura 1.9 corresponde a la configuracién tipica de una unidad de

Destilaciéon al Vacio.

Vapor  Vapor

I

Agua

N N NN
Agua amarga X GOLv

Crudo reducido

Calentador Columna de Residuo

destilacion

Fig1.9 Unidad de Destilacion al Vacio

El criterio principal para producir fracciones lubricantes son la viscosidad, la
ausencia de impurezas pesadas en el residuo, el color y el rango de ebullicion.
Estos productos deben estar libres de carbon Conradson. Este tipo de aceites
lubricantes de refinan posteriormente con extraccion con solventes y otros tipos

de tratamiento incluyendo hidrotratamiento.

Los gasotleos usados como alimentacidn para craqueo catalitico deben estar
limpios y requieren buena separacion entre el destilado y el residuo. Estos
aceites deben tener el minimo de carbén Conradson y el contenido de metales

debe estar estrictamente limitado.

La alimentacion para hidrotratamiento de destilados debe estar lo mas libre
posible de carb6on y materiales asfalticos, de lo contrario, ocurrira mayor
coquizacion en el catalizador y sera necesaria la regeneracion frecuente del

catalizador.
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Los combustibles destilados que no requieren procesamiento posterior, se
especifican por gravedad API, viscosidad, contenido de metales y punto flash.
También la destilacion ASTM o TBP pueden ser usadas para definir la separacion.
Cuando se va a maximizar el destilado, la cantidad de gasoleo en el residuo debe
ser minimizado. A esto se le conoce como operacion pitch. En la operacion de
asfaltos, debe dejarse un poco de gasoéleo en el residuo para proveer el grado

apropiado de plasticidad.

La unidad de vacio también se puede definir determinando la cantidad del
rendimiento de destilado que se producira en los fondos, teniendo la gravedad
deseada. El factor limitante es el econdmico, cuanto destilado se puede obtener
a partir de un sistema dado, y se define en términos de la minima posible

presion de operacion y la maxima temperatura permitida en la zona flash.

La clave de una operacion satisfactoria es el maximo volumen de gaséleo

limpio libre de contaminacion por materiales mas pesados.

Operaciones para Combustible

La manufactura de destilados para combustibles o para alimentacién de unidades
de proceso posteriores no requiere un grado particular de fraccionamiento entre
los cortes. Los cortes amplios son usualmente aceptables. Los destilados pueden

ser condensados por una extraccion de calor con reflujo.
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Fig.1.10 Torre de Vacio para Combustibles

La figura 1.10 muestra una columna tipica para combustibles. No se utiliza
vapor de agotamiento en el residuo de vacio ni en las corrientes laterales. A esto
se le conoce como proceso de vacio “seco”. El vacio es producido a través de un
sistema de eyectores que succionan en el domo de la torre. El liquido de
overflash vaporizado es condensado por un reflujo de la seccion de destilado de
vacio pesado. Esta extraccion de calor se requiere para proveer una tasa
adecuada de humedad en la seccion de condensacion de liquido de overflash. Si
Unicamente se utiliza reflujo, el liquido no es suficiente para dar un grado

adecuado de humedad y puede haber coquizacion.
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La carga térmica del condensador para el liquido de overflash se satisface por
el liquido de de bombeo y no por la extraccion de calor. Esto es debido a dos
cosas: otro sistema de extraccion de calor requeriria una inversion adicional y
ademas, los materiales que contaminan el gaséleo pesado de vacio se vaporizan

hacia arriba de la zona flash.

Consideraciones econdmicas en el disefo de la Torre de Vacio
(Watkins,1979)

Primero se selecciona la presion de operacion 6ptima del sistema asumiendo

gue la maxima temperatura permisible en la zona flash se ha establecido.

1. Disminuyendo la presion parcial de los hidrocarburos en la zona flash,
incrementa la produccion de destilado.

2. Disminuyendo la presion total del sistema, disminuye la cantidad de vapor
requerida para efectuar una vaporizaciéon dada. Si la presion del sistema
se reduce a un nivel suficientemente bajo, es posible disefiar y operar una
torre de vacio que no requiere vapor para reducir la presion parcial de los
hidrocarburos. El vapor es usado en la torre de vacio Unicamente para
reducir la presion parcial de los hidrocarburos. El vapor se inyecta en la
alimentacion cuando aun se encuentra en el horno, justo cuando la carga
se empezaria a vaporizar.

3. Incrementando la presion del sistema, incrementa el requerimiento de
vapor y también incrementan los requerimientos de area en la seccion
transversal.

4. Disminuyendo la presion del sistema, incrementa el requerimiento de

vapor para la produccion de combustibles.

La presion Optima serd la que minimice el uso total de vapor. La minima

presion préactica en el domo de la torre esta en rango de 5SmmHg absoluto.
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Datos de Alimentacion de la Unidad de Vacio

La carga de crudo reducido a la torre de vacio ha sido parcialmente
procesada en la torre atmosférica y cierta informacion ha sido desarrollada. Sin
embargo, es necesario desarrollar los datos de la alimentacion flash del crudo
reducido ademas de los calculos desarrollados durante la seccion de disefio en la

seccion atmosférica

Aunque la mayoria de las propiedades fisicas para el crudo reducido y sus
productos se pueden obtener del ensayo del crudo, la determinacion de la curva
TBP y su gravedad se deben medir en el laboratorio. Si no es posible, una
aproximacion de curva TBP de alimentacion de la torre de vacio, se puede
construir asumiendo el punto TBP del corte apropiado entre el producto de

destilado neto atmosférico y los fondos.
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C. Termodinamica

La prediccion del comportamiento de las fases de un crudo es un problema
clave dentro de la simulacion. Es de especial interés utilizar un modelo
termodindmico capaz de proveer estimaciones exactas de las propiedades de las
fases en equilibrio (cantidad, densidad, entalpia). La caracterizacion
termodindmica de los cortes pesados ha sido un campo de estudio de gran
importancia y se ha determinado que usando funciones de distribucion, las
fracciones por encima de C; se pueden definir con seudo-componentes para
representar el comportamiento de la fraccion pesada. El uso de seudo-
componentes tiene una gran ventaja: una vez definidos y equipados con una
serie de (seudo) propiedades fisicas, los seudo-componentes se pueden tratar en

la simulacion como cualquier otro componente real.

Los parametros de la ecuacion de estado se calculan a partir del punto de
ebulliciébn promedio, peso molecular y gravedad especifica. Los métodos para el
calculo de las propiedades de la fraccion pesada del crudo estan basados en la
clasica ecuacion de estado cubica y se pueden implementar facilmente en un
software. Ademas, existe una amplia variedad de modelos termodindmicos y
paquetes con métodos compatibles que se pueden usar tipicamente con
programas de simulacién. Incluso se pueden utilizar modelos que requieran

parametros de interaccion.

La ecuacion de Peng-Robinson ha sido utilizada para estimar las propiedades
de las fracciones pesadas del crudo con caracterizaciones consistentes para

seudo-componentes por encima de Cy. (L. Avaullée et al.,2000)

La ecuacion de Peng-Robinson toma en consideracion los parametros de
interaccién entre hidrocarburos y ademas entre hidrocarburos y agua, ello

permite que la ecuacion se ajuste a los datos experimentales de la curva TBP.
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Ademads, la ecuacion de Peng-Robinson es ideal para trabajar con
componentes no-polares, para calculos de equilibrio liquido-vapor y para

calcular densidades de liquido en sistemas de hidrocarburos.

Cuando algunos puntos TBP de un crudo son alimentados a HYSYS, el
simulador utiliza estos puntos para extrapolar la curva de destilacion y asi
obtener la curva completa. HYSYS utiliza la ecuaciéon de Peng-Robinson para
completar la curva interpolando y obtener asi los seudo-componentes. Estos
seudo-componentes se distribuyen a lo largo de toda la curva de la misma forma

gue los compuestos ligeros.

Con base en el andlisis anterior, se decidié que la ecuacion de Peng-Robinson
es un modelo termodindmico confiable para trabajar en la generacion del

esquema de simulacion de este proyecto.
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CAPITULOII.

Refineria de Minatitlan

En este capitulo se hablard un poco acerca de la historia del petroleo en México y
la formacion de PEMEX. También se describe el estado de la Refineria Lazaro
Cardenas en Minatitlan antes de la Reconfiguracion y el proceso de
Reconfiguracion de la misma. Ademas, contiene la descripcion de la nueva planta
combinada para refinacion, llamada U10000, y explica detalladamente su

operacién y funcionamiento.
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A. PEMEX. Un poco de Historia. (PEMEX Refinacion, 2008)

Para poder hablar de la situacion actual de cualquier compafiia, es necesario
conocer sus origenes y motivo de su existencia. En la actualidad, PEMEX es el
Unico organismo facultado para explotar el petroleo en México pero la situacion

no siempre fue ésta.

1901: El Presidente Porfirio Diaz expide la Ley del Petréleo con la que se
impulsa la actividad petrolera, otorgando amplias facilidades a la
inversion extranjera.

1917: La Constitucion Politica de los Estados Unidos Mexicanos determina el
control directo de la Nacién sobre todas las riquezas del subsuelo.

1918: Carranza estableci6 un impuesto sobre los terrenos petroleros para
recuperar en algo lo enajenado por Porfirio Diaz, esto ocasioné la
protesta de las empresas extranjeras.

1920: Existen en México 80 compafiias petroleras productoras y 17
exportadoras, cuyo capital era integrado en un 91.5% anglo-
norteamericanos.

1921: México se coloca como segundo productor mundial, gracias al
descubrimiento de yacimientos terrestres de lo que se llamo la "Faja de
Oro", al norte del Estado de Veracruz, que se extendian hacia
Tamaulipas.

1934: Nace Petréleos de Meéxico, A. C., como encargada de fomentar la
inversién nacional en la industria petrolera.

1938: El Presidente Lazaro Cardenas del Rio decreta la expropiacion a favor
de la Nacion. El 7 de junio se crea Petrdleos Mexicanos como
organismo encargado de explotar y administrar los hidrocarburos en

beneficio de la nacion.
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1971:

1992:

2005:

2006:

2006:

2007:

Rudecindo Cantarell, pescador campechano, informa a PEMEX el
descubrimiento de una mancha de aceite que brotaba desde el fondo
del mar en la Sonda de Campeche. Ocho afios después la produccion
del pozo Chac marcaria el principio de la explotacion de uno de los
yacimientos marinos mas grandes del mundo: Cantarell.
Se establece Petroleos Mexicanos como un 6rgano descentralizado de
la Administracion Publica Federal, responsable de la conduccion de la
industria petrolera nacional. Se crea un 6rgano Corporativo y cuatro
Organismos Subsidiarios, con los cuales opera actualmente PEMEX:

PEMEX Exploracion y Produccién (PEP)

PEMEX Refinacién (PXR)

PEMEX Gas y Petroquimica Béasica (PGPB)

PEMEX Petroquimica (PPQ)
Durante los meses de abril, mayo y junio Petréleos Mexicanos produjo
un promedio diario de tres millones 425 mil barriles de crudo. De estos
exporté un millén 831 mil barriles a sus clientes en América, Europa y
el Lejano Oriente. El resto se envié al sistema nacional de refinacion.
Petroleos Mexicanos se ha convertido en la empresa mas grande de
México y una de las petroleras mas grandes del mundo, tanto en
términos de activos como de sus ingresos.
PEMEX lanza al mercado nacional la gasolina Premium Ultra Bajo
Azufre.
Se trabaja en la re-configuracion de la refineria Lazaro Cardenas, la
mas antigua del sistema nacional de refinacion. Impulsa la
recuperacion de la industria petroquimica nacional y busca incrementar
la produccion de gas, para satisfacer la demanda del mercado

domeéstico y asi, reducir las importaciones de este energético.
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B. Estado de la Refineria antes de la Reconfiguracion

(www.ref.pemex.com, 2008)

La Refineria “Gral. Lazaro Cardenas” se encuentra localizada en el municipio
de Minatitlan, Veracruz y cuenta con una superficie de 800 hectéreas, estando
ubicada junto al rio Coatzacoalcos. En 1954 comienza la era moderna para la
Refineria iniciandose la construccion de nuevas unidades de proceso con mayor
capacidad, debido a esto la Refineria esté integrada actualmente por 27 plantas

y cuenta con una capacidad de refinacién de 190,000 BPD.

La Refineria Lazaro Cardenas naci6 en 1906 siendo la primera gran refineria
de Latinoamérica. Actualmente desarrolla un completo proyecto de
reconfiguracion, que le permitira afrontar los retos del siglo XXI, como un centro

de trabajo moderno y rentable.

Hoy cuenta con 27 plantas industriales, dedicadas a la produccion de
energéticos. Tiene una extension de 800 hectareas, donde se ubican las
instalaciones necesarias para procesar 190,000 barriles diarios de petréleo crudo
y 30,000 barriles de liquidos de Mezcla de Butanos. Ademas cuenta con un
sector ubicado en la Cangrejera Veracruz, donde existen 3 plantas que procesan

diariamente 170,000 barriles de petréleo crudo tipo Maya.

El area de influencia, donde su producciéon abastece de combustible al
mercado, incluye al sureste del pais y parte de la demanda del Distrito Federal.
Los estados que reciben energéticos de la Refineria Lazaro Cardenas son:

Puebla, el sur de Veracruz, Tabasco, Campeche, Yucatan y Quintana Roo.
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En cuanto a su politica de calidad, la Refineria ha implantado un sistema de
aseguramiento de calidad basado en la norma 1SO-9002/NMX-CC-004, con el fin
de que sus procesos, productos y servicios satisfagan los requisitos de sus
clientes dentro de un ambito de seguridad, proteccion del ambiente,
productividad, rentabilidad y mejoramiento continuo. Este sistema ha permitido
obtener importantes resultados, al certificarse la totalidad de las lineas de

produccion del centro de trabajo.
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C. Proceso de Reconfiguracion (www.ref.pemex.com, 2008)

La reconfiguracion que se esta llevando a cabo en la Refineria, permitira un
aprovechamiento mas adecuado de nuestros recursos naturales, ya que con las
nuevas plantas sera posible obtener, a partir de residuales, productos de mayor

valor agregado y que producen menos emisiones al ser utilizados.

Desde el punto de vista social, el proyecto de reconfiguracion prevé una
inversion aproximada de 1,000 millones de ddlares, lo que generara una
importante derrama economica en la region sur de Veracruz, para compaiias
prestadoras de servicios y proveedores, ademas de fomentar la creacion de

numerosos empleos de manera directa e indirecta.

La reconfiguracion atiende ademas, el objetivo de reducir las importaciones
de gasolina del extranjero y apoya el cumplimiento de altas exigencias en la

normatividad ambiental.

La Refineria elabora un total de 10 productos diferentes: 8 de ellos
energéticos que son utilizados como combustible y petroquimicos basicos que

son materias primas para la elaboracion de numerosos materiales sintéticos.

Actualmente, para dar cumplimiento a la misibn y objetivos de Pemex
Refinacién, los programas de produccion se orientan hacia objetivos originales
del centro de trabajo, centrandose en la elaboracion de energéticos, permitiendo
que las instalaciones hermanas de Pemex Petroquimica asuman gradualmente la

funcion de elaborar petroquimicos basicos.
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La rentabilidad de este proyecto de reconfiguracion segun el Ing. Luis
Ramirez Corzo, director General de PEMEX en el sexenio de Fox, sera superior al
16% y contribuira a la disminucion de importacion de gasolina en un 39% en dos

anos.

La reconfiguracion de la refineria "General Lazaro Cardenas” de Minatitlan,
permitird procesar 150 mil barriles diarios adicionales de crudo pesado, el cual

representa 70 por ciento de la produccion nacional.

Al sefalar lo anterior, Ramirez Corzo precisé que esta magna obra, la cual
contara con una inversion global de 2,194 millones de dolares, tendra un alto
impacto social, ecolégico y econOmico y posee importantes implicaciones

estratégicas. La obra estara concluida a mediados de 2008.

La reconfiguracion repercutirda en una produccion adicional de gasolina, diesel
y turbosina de alrededor de 95 mil barriles diarios, lo cual permitira disminuir las
importaciones de gasolinas, al pasar de 231 mil barriles diarios en 2005 a 139 mil
en 2008, lo que significa 39 por ciento menos, y a 63 mil en 2012, fortaleciendo

la posicion de México en el panorama energético mundial.

De manera adicional, estos combustibles serdn mas limpios y de mejor

calidad, por lo que se contribuira a la disminucion de su impacto ambiental.

Con este proyecto la refineria aumentara, en los proximos tres afos, la
produccion de gasolinas en casi 60 mil barriles diarios, equivalente a 131%, al
incrementar de 45 mil a 65 mil barriles la elaboracion de Pemex Magna, ademas
gue producira al dia 39 mil barriles de Premium, que actualmente no se produce

en estas instalaciones.
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El valor anual de la produccién total de combustibles se incrementara en casi

2 mil millones de doélares.

En general, el proyecto incluye la construccion de 11 nuevas plantas de
proceso y servicios auxiliares, asi como un nuevo oleoducto de 30 pulgadas y un
gasoducto de 12 pulgadas de diametro, ambos con una longitud de 17

kilbmetros.

A 100 afios de su fundacién, la refineria de MinatittAn estd siendo

modernizada con el ultimo estado del arte de la tecnologia.

La construccion de planta combinada U100000 forma parte del proyecto de
reconfiguracion de la refineria, y tiene como propoésito incrementar la produccion
en 150000 BPD de crudo Maya procesado. Con esto se pretende incrementar la

produccion de combustibles.
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C. Nueva Planta Combinada para Refinacion (IMP)

Funcion de la planta

La unidad de destilacibn combinada U10000 que se instalara en la refineria
como parte del proceso de reconfiguracion, tiene como propésito fraccionar
crudo Maya 100%, en gas humedo, nafta inestabilizada, turbosina, querosina,
diesel, gasoleo pesado de vacio (GOPV) y residuo de vacio.

Los primeros 6 productos se destilan a presion atmosférica, en tanto que los 2
siguientes, por la alta temperatura que requieren para destilarse a presion
atmosférica son destilados al vacio. El residuo es el material no volatil del

petroleo.

Tipo de proceso

El proceso es una destilacion fraccionada con vapor de agotamiento a presion

atmosférica y al vacio, con extracciones de calor (“pumparounds”)

El crudo Maya se recibe de tanques de almacenamiento a 27 kg/cm? man y
28.0°C y fluye a traves de dos trenes independientes paralelos de
intercambiadores de calor, con objeto de elevar su temperatura hasta 307°C,

aproximadamente.

43



Capitulo I Refineria de Minatitlan

Por las elevadas caidas de presibn a través de toda la serie de
intercambiadores de calor y los calentadores a fuego directo por los que pasa el
crudo, el bombeo se efectia en tres etapas. La primera se efectia con las
bombas de crudo del &rea de tanques localizada fuera de limite de bateria (L.B.)

de la planta.

La alimentacion de Crudo tiene una vélvula controladora que mantiene una
presién constante en la segunda etapa de las Desaladoras. Enseguida, el crudo
pasa a través de intercambiadores de calor, que aprovechan el calor de los
diversos productos y extracciones de calor de las torres de destilacion

atmosférica y al vacio.

Los intercambiadores de calor aumentan su caida de presion a medida que se
van ensuciando, por lo que la valvula controladora de presioén aportara la presion
adicional requerida tomando una posicion de mayor apertura.

Al final de la primera parte del tren de precalentamiento, el crudo es alimentado

a un sistema de desalado de dos etapas:

Desalado

El crudo se mezcla con agua desflemada en una vélvula disefada
especificamente para este proposito. La adicibn de desemulsionante quimico,
auxiliar del desalado electrostético, se inyecta en la entrada de cada etapa de
desalado en funcion del espesor de la interfase. El desalado se efectia en dos
etapas en serie, adicionando agua fresca en la corriente de crudo que se
alimenta a la segunda etapa de donde, una vez separada, se maneja mediante la
Bomba de Agua a la Primera Etapa de Desalado. Finalmente, el agua salada de
la primera etapa cede calor al agua fresca en un Intercambiador Salmuera/Agua
para Desalado y se envia a control de nivel de interfase a tratamiento de

efluentes via drenaje aceitoso, previo paso por el aeroenfriador de Salmuera.
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Se obtiene una remocion de sal en cada etapa del 90% para un total de
99%. El tipo de desalado es el “bioeléctrico”, que es un arreglo con tres
electrodos, alimentacion dual y flujo radial horizontal entre los tres electrodos.
Este tipo de desalado es necesario por la alta densidad, viscosidad y contenido

de sal del crudo Maya.

El agua para desalado se recibe en L.B. y se envia a control de flujo con la
bomba de agua para desalado y posteriormente a tres intercambiadores de calor
en serie para elevar su temperatura antes de mezclarse con el crudo en la

entrada de la segunda etapa de desalado.

Tren de precalentamiento

En la linea de salida del crudo de la segunda etapa de desalado, se agrega un
dispersante de asfaltenos para evitar el ensuciamiento de los intercambiadores
de calor, causado por residuos carbonosos y poliméricos producto de las altas
temperaturas. Después, el crudo se rebombea en un arreglo de control de
presidbn que actua a un sistema de variacion de la velocidad del motor para

suministrar la energia que el sistema necesite.

Cuando el tren de precalentamiento esté limpio, la caida de presion es baja y
el ajuste a la variacion de frecuencia en el motor sera baja, y se ajusta conforme
aumenta la caida de presion. En caso de falla en el sistema de variacion de
frecuencia, la presién se controla con una valvula que se abre a medida que los
intercambiadores de calor se van ensuciando y la caida de presion va
aumentando.

El bombeo puede operar con cualquiera de estos sistemas de control

mediante un selector manual.
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Enseguida, el crudo continla aumentando su temperatura mediante el
intercambio de calor con: Diesel, Recirculacion de GOPA, GOPA, Recirculacion de

Diesel, Producto y Recirculacion de GOPV, GOPA y Recirculacion de GOPA.

El crudo se rebombea para atravesar la tercera parte del tren y los
calentadores a fuego directo. El flujo de la bomba se regula mediante los
controladores de flujo en la entrada de los Calentadores de Crudo y por un
variador de velocidad del motor que regula la presion en un punto corriente
arriba de las valvulas de control de flujo. A medida que los intercambiadores se
van ensuciando, la caida de presion del crudo aumenta, y el variador de
velocidad debera incrementar la velocidad para evitar que la presion caiga. En
esta tercera parte, el crudo intercambia calor con: Recirculacion de lavado,
Producto de Recirculacion de GOPV, Residuo de Vacio, Recirculacion de Lavado y

con Residuo de Vacio.

Es importante mantener la presién a un minimo de 20kg/cm? para mantener
el crudo en fase liquida en la mayor proporcion posible, corriente arriba de las

vélvulas reguladoras.
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Fig2.1 Esquema del Tren de Intercambio de Calor (Ver Anexo 1)
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Calentadores de crudo

El crudo desalado y precalentado se distribuye a los dieciséis pasos de los
calentadores de crudo a fuego directo, por medio de controladores de flujo
ubicados en los ocho serpentines de cada calentador a fuego directo. Se mezcla
con un flujo controlado de vapor sobrecalentado de media presion, que tiene la
finalidad de incrementar la velocidad del crudo a través de los tubos y disminuir
la temperatura de pared para evitar la formacion de coque en el interior de los

tubos del calentador.

En los calentadores, el crudo se vaporiza parcialmente hasta una temperatura
de 377°C. En un serpentin ubicado en la zona de conveccion del calentador se
sobrecalienta vapor de baja 0 en caso de una excesiva caida de presion en la
columna se usa vapor de media, alimentado a control de flujo en la torre
atmosférica y en los agotadores de los productos. Para tener alta eficiencia

térmica, los calentadores cuentan con un sistema de precalentamiento de aire.

Columna de Destilacion Atmosférica y Agotadores de Productos

A la salida de los calentadores, el crudo parcialmente vaporizado se alimenta
a la Columna de destilacion atmosférica. En el fondo de la columna se afiade
vapor de agua sobrecalentado para disminuir la presion parcial de los

hidrocarburos y agotar el residuo.

Como se muestra en la figura 2.2, en esta primera columna de destilacion se
separan y obtienen como productos: Nafta por condensacién de vapor del domo,
Turbosina, Querosina, Diesel y Gaséleo Pesado Atmosférico (GOPA) en cada una

de las 4 extracciones laterales, y Residuo Atmosférico en el fondo de la torre.
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Fig.2.2 Columna de destilacion Atmosférica

La seccion de rectificacion de la columna esta compuesta por una serie de
zonas de condensacion por contacto directo (extracciones de calor) y de
fraccionamiento. La extraccion de calor proporciona el reflujo interno (liquido)
que es fraccionado en la zona inmediata inferior para obtener las

especificaciones del producto de la seccion correspondiente.

El calor contenido en la fase vapor de la alimentacion es retirado
sucesivamente a medida que asciende a lo largo de la columna. Se tienen las
siguientes extracciones de calor:

¢ 4a Extraccion de calor (Liquido Lavado)

¢ 3a Extraccion de calor (GOPA)

+ 2a Extraccion de calor (Diesel)

¢ la Extraccion de calor (Querosina)

¢ Condensador la etapa

¢ Condensador 2a etapa
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a) La cuarta extraccion de calor en la torre atmosférica (lavado) retira calor
de la torre tomando un liquido caliente del fondo del lecho empacado No.2 y lo
retorna frio a la parte superior del mismo lecho. Una parte de este liquido
caliente extraido se enfria precalentando el crudo. El liquido frio que regresa a la
torre en la parte superior del lecho empacado No.2 condensa hidrocarburos al
ponerse en contacto con los vapores ascendentes calientes. La otra parte del
liquido condensado del fondo de la segunda cama se alimenta caliente al filtro de
lavado atmosférico y posteriormente a la zona de lavado (lecho empacado No.1)
localizado debajo de la zona de extraccion de calor y desciende hasta la zona de
alimentacion, lavando los vapores de alimentacion. El liquido remanente en el
fondo del lecho empacado No.1 denominado “overflash” con alto contenido de
metales y carbdn se extrae, se mide y se alimenta a la zona de agotamiento del
residuo. El flujo de “overflash” se establece entre 2 y 3% volumen del flujo de
los destilados y se controla ajustando la carga térmica extraida, controlando el
flujo de recirculacion y la diferencia de temperaturas entre el suministro y el

retorno de la extraccién de calor.

b) La tercera extraccion de calor (gasoleo pesado), retira el calor de la torre
atmosférica de la misma manera que en la cuarta extraccion. El liquido caliente
se enfria precalentando el crudo. El liquido frio que retorna condensa
hidrocarburos al ponerse en contacto con los vapores ascendentes. Este liquido
condensado se alimenta como reflujo en la zona de fraccionamiento de GOPA y
desciende hasta el plato de extraccion del producto. El gasoleo pesado se
alimenta a un agotador de GOPA, donde se eliminan los hidrocarburos ligeros
por medio de vapor de agua sobrecalentado alimentado en el fondo del
agotador. El control de la extraccion de calor es igual al descrito en el inciso
anterior, pero con la adicion de un enfriador de aire que sblo operard para

compensar deficiencias en las extracciones de calor.
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¢) La segunda extraccion de calor es diesel y opera de la misma forma que la
descrita anteriormente. El liquido caliente se enfria precalentando el crudo. El
liquido frio que retorna condensa hidrocarburos al ponerse en contacto con los
vapores ascendentes. Este condensado se alimenta como reflujo en la zona de
fraccionamiento de diesel y desciende hasta el plato de extraccion de producto.
El diesel se alimenta al agotador de diesel, donde se eliminan los hidrocarburos
ligeros por medio de vapor de agua sobrecalentado, alimentado en el fondo del
agotador. El control para la extraccion de calor es semejante al descrito en el
inciso b, donde el aeroenfriador solo operara para compensar deficiencias en las

extracciones de calor.

d) La primera extraccion de calor (querosina) es similar. Se extrae liquido
caliente que se enfria precalentando al crudo. El liquido frio retorna a la torre y
condensa hidrocarburos al ponerse en contacto con los vapores ascendentes.
Este liquido se alimenta como reflujo en la zona de fraccionamiento de querosina
y desciende hasta el plato de extraccién de producto. La querosina se alimenta al
agotador de querosina donde se eliminan los hidrocarburos ligeros por medio de
vapor de agua sobrecalentado, alimentado al fondo del agotador. El control para
la extraccién de calor es semejante al descrito en el inciso b. El aeroenfriador

solo operaré para compensar deficiencias en las extracciones de calor.

La zona superior de la torre atmosférica consta de 14 platos para el
fraccionamiento entre la turbosina y la gasolina. Para la separacion se dispone de
reflujo que se condensa en la primera etapa de condensacion de los domos y se
alimenta al plato No.1. La turbosina se extrae del plato 14 y se alimenta al
agotador de turbosina, donde se eliminan los hidrocarburos ligeros por medio de

vapor de agua sobrecalentado alimentado en el fondo del agotador.
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La corriente de vapor de domos de la torre atmosférica esta formada por la
gasolina producto, el reflujo y el vapor adicionado en los fondos de la torre y en
los agotadores laterales. El arreglo de condensacion es en dos etapas para lograr
una maxima recuperacion de calor a favor del crudo. El liquido condensado se
separa de la fase vapor en el acumulador de ka primera etapa de condensacion y

retorna como reflujo al plato No.1 de la columna atmosfeérica.

La gasolina y el agua condensadas se separan en el acumulador de la

segunda etapa de condensacion.

Para controlar el efecto de las variaciones de temperatura del crudo en los
tanques, se tiene un control de nivel de la primera y la segunda etapa de
condensacion, en donde se tiene un sistema de bombeo y tuberias para llevar

liquido de un tanque a otro.

La condensacién de la segunda etapa de domos contra el crudo esta
asegurada por los condensadores con aire y agua que le siguen vy

complementan.

La gasolina amarga e inestabilizada y el agua amarga se envian a L.B. Los
gases inconfensables son enviados a control de presion a desfogue. En caso de
darse la condensacion total de la gasolina, la presion del sistema sera mantenida

por introduccion de gas combustible.

Los productos laterales de la torre atmosférica, turbosina, querosina, diesel y
gasbleo pesado, una vez ajustadas sus propiedades y especificaciones en sus
respectivas torres agotadoras, se bombea hacia L.B. Cuando la temperatura lo

permite, intercambian calor con el crudo en el tren de precalentamiento.
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Fig. 2.3 Esquema de la Columna de Destilacion Atmosférica (Ver Anexo2)

53



Capitulo I Refineria de Minatitlan

El diesel se envia dos intercambiadores crudo/diesel sucesivamente, después
se envia a control de flujo y finalmente a L.B. Si la planta de coquizacion
retardada estuviese fuera de operacion, y la planta combinada continuara
operando, el diesel podra ser enviado como componente de la mezcla de
diluente interno para la formulacion de combustéleo junto con el residuo de
vacio, si no hubiera diluente externo. Si existe diluente externo, puede ser
enviado caliente a la planta de hidrosdesulfuracion para tratamiento o a través

del enfriador de agua para almacenamiento.

El GOPA deja la torre agotadora y se envia a tres intercambiadores de calor
Crudo/GOPA en serie, a la salida de estos equipos, por medio de dos corrientes
de proceso simultaneas, se envia a FCC. Cuando la planta de FCC esté fuera de

operacién el GOPA puede ser enviado a almacenamiento en L.B.

En caso de que la planta de coquizacion retardada salga de operacion y la
planta combinada continuara operando, el GOPA puede ser enviado como
componente de la mezcla de diluente para la formulacion de combustéleo junto
con el residuo de vacio, si no hubiera diluente externo. Si existe diluente externo,

el GOPA podré ser enviado caliente a almacenamiento en L.B.

En la corriente de salida a L.B. de cada uno de los agotadores se dispone de
un enfriador con agua, ademas de los equipos necesarios para lograr las

condiciones de operacion a las que son requeridos.
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Seccidn de destilacion al Vacio

Tiene el propdsito de recuperar el material destilable del residuo atmosférico
que, por su alta temperatura de ebullicion, sufriria descomposicion térmica si

fuera destilado a presion atmosférica.

De acuerdo con la figura 2.4, en la columna de vacio el residuo atmosférico
se separa en 2 corrientes de gasoleo: un Gasoleo Ligero de Vacio (GOLV) y un

Gasoleo Pesado de Vacio (GOPV) y el fondo de la torre es el Residuo de Vacio.

El objetivo de esta planta es obtener gasoleos de un rendimiento equivalente

a una temperatura de corte TBP de 565°C.
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Fig. 2.4 Columna de destilacién al Vacio

Con esto se tiene un rendimiento de residuo de vacio de 31% volumen sobre

el ensayo de crudo Maya de septiembre de 1995.

55



Capitulo I Refineria de Minatitlan

La recuperacién adicional de gasoleos sobre los rendimientos tradicionales
permitird a la refineria un mejor balance econémico por aumento de la carga a
FCC y disminucion de la carga a coquizacidbn o su envio a preparacion de

combustoleo.

Para lograr este rendimiento se disefid un sistema de destilacion de corte
profundo a alto vacio (10 mmHg absoluto en el domo), el uso de vapor en la
torre para agotamiento y un calentador para abatir la temperatura de salida,
empaques de alta capacidad, baja caida de presiébn y un distribuidor de

alimentacion para minimizar el arrastre de residuo.

El residuo atmosférico se envia al calentador de residuo atmosférico a través
de controladores de flujo en cascada con el nivel del fondo de la torre
atmosférica. Se inyecta vapor de agua de media presion para aumentar la
velocidad del fluido y tener un bajo tiempo de residencia y con ello evitar la
coquizacion en el interior de los tubos del calentador. En un serpentin en la zona
de conveccion del calentador se sobrecalienta vapor de agua de baja presion
saturado para ser utilizado en la zona de agotamiento de residuo de la torre de
vacio. El residuo atmosférico se vaporiza parcialmente para ser alimentado a la

torre de vacio.

La zona de alimentacion opera da 24mmHg. La mezcla liquido-vapor entra a
través de un distribuidor de alimentacion disefiado para minimizar el arrastre de

residuo con los vapores ascendentes.
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Arriba de la alimentacion, los vapores ascendentes entran en contacto con un
liquido de lavado que tiene como proposito eliminar los contaminantes
arrastrados del vapor ascendente, azufre, nitrogeno, carbon y metales, y
conducirlos con el liquido que abandona esta zona (“overflash”) a la zona de
agotamiento de residuo. Esta zona de lavado estd formada por una seccion de
empaque que se caracteriza por su baja caida de presion. Los vapores que
ascienden de la zona de lavado, se alimentan a la zona de condensacion de
gaséleo pesado de vacio, que es un condensador de contacto directo en un lecho
de empaque estructurado. El liquido de enfriamiento es gas6leo pesado de
recirculacion que se extrae caliente de la tina de extraccion localizada en el fondo
del lecho de empaque. Este gasdleo de empaque se divide en: 1) liquido de
lavado que se retorna a la zona inferior de la torre a control de flujo y, 2) la
corriente de recirculacion y producto que se enfria cediendo su calor al crudo en
el tren de precalentamiento. Después del intercambio en el tren, esta corriente

se divide en dos:

a) La recirculacion fria que pasa por el enfriador y el filtro de recirculacion de
GOPV para retornar. Como ruta alterna, el GOPV se envia hacia la mezcla
de gasoéleos a almacenamiento o en caso de requerirse, hacia la planta de

hidrodesulfuracion.

b) ElI GOPV producto que se envia a control de flujo en cascada con nivel de
la tina de extraccion a la planta HDS de gasoleos. Como ruta alterna, el
GOPV se envia hacia la mezcla de gaséleos a almacenamiento o0 en caso

de requerirse hacia la planta de HDS.
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Los vapores remanentes de la zona de gaslleo pesado ascienden a la
zona de condensacion de gasoleo ligero de vacio, que es un condensador de
contacto directo en un lecho empacado. El liquido de enfriamiento es gasoleo
ligero que se extrae de la tina de extraccion del fondo del lecho de empaque
estructurado. Este gasoleo ligero se enfria en el tren de precalentamiento en
los intercambiadores Crudo/ Recirculacion de GOLV y GOLV/Agua para
desalado y se divide en dos corrientes: a) la recirculacion que contintia por
los aeroenfriadores vy filtro de recirculacion, para retornar a 45°C a control de
flujo en la parte superior de lecho empacado donde condensa al gaséleo
ligero de producto ; y b) el GOLV producto que se envia a mezclarse con el
GOPA proveniente del cambiador de crudo y enviarse a FCC, ¢ frio, de la
salida del aeroefriador, se envia a la mezcla de gasOleos para

almacenamiento.

Los hidrocarburos condensables e incondensables generados por la
desintegracion térmica en las paredes de los tubos de los calentadores de
residuo atmosférico, el vapor de agua alimentado al calentador y al fondo de la
torre y los gases inertes infiltrados al sistema se extraen por el domo de la torre
de vacio mediante los paquetes de vacio, que son sistemas de eyectores de tres

etapas en serie, para garantizar una presion de 10mmHg en el domo de la torre.

El medio motriz es vapor de agua de media presion. En el pozo caliente se
colecta el agua condensada e hidrocarburos recuperados que son separados y

enviados a L.B.
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Fig. 2.5 Esquema de la Columna de Destilacién al Vacio (Ver Anexo 3)
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Los gases incondensables se envian a quemar en los calentadores de residuo

atmosférico y de carga, o cuando la presion lo permita, a desfogue.

La fraccion liquida de la alimentacion y el liquido de “overflash” descienden
por los 7 platos de la zona de agotamiento, donde contactan con vapor de agua
sobrecalentado alimentado en el fondo, vaporizando el material ligero disuelto en
el residuo. El liquido agotado es el residuo de vacio, que llega al fondo de la
torre y se bombea hacia el tren de precalentamiento de crudo para disminuir su
temperatura en los intercambiadores Crudo/Residuo de vacio. Finalmente es
enviado a la planta de coquizacion retardada en L.B, en caso de rechazo de esta
planta, se mezcla con un diluente para obtener combustoleo, y ser enviado a

almacenamiento.

El residuo de vacio del fondo de la columna se enfria con una recirculacion de
residuo frio para evitar la descomposicién térmica, coquizacién y aumento de
flujo de gases y condensables en el sistema de eyectores. La temperatura se

controla sobre el flujo de residuo de recirculacion.
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Seccion de enfriamiento de Residuo y Preparacion de Combustéleo.

En caso de que la planta coquizadora salga de operacion, la planta
combinada debe bajar su capacidad al 60% y el residuo producido se envia a

enfriamiento y preparacion de combustoleo.

El residuo de vacio se mezcla con diluente, ACL en el caso de provenir de L.B.
0 querosina, GOPA y Diesel como diluente interno, con un relacionador de flujo,
la mezcla se homogeniza y se enfria para enviarse a almacenamiento.

El flujo de diluente se recibe en el tanque de balance de diluente que se
mantiene presurizado con gas combustible. El diluente demandado por el
relacionador de flujo se envia con la bomba de diluente con base al flujo de

residuo para preparar combustoéleo.
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CAPITULO lIl.

Calculosy Simulacion de la
Planta Combinada U10000

La primera parte de este capitulo describe el procedimiento para calcular las
torres de destilacion de la unidad de destilacion a presion atmosférica y al vacio.
En la segunda parte, se detalla el proceso de simulacidén de la planta combinada
de destilacion asi como la construccion del tren de intercambio de calor. Incluye
también la informacion basica del crudo Maya que debe tenerse para llevar a

cabo cualquiera de los 2 procedimientos.
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A. Procedimiento de Calculo

CALCULOS DE LA SECCION ATMOSFERICA

La alimentacion de la columna es el petrdleo crudo. ElI primer paso es
caracterizar el crudo para facilitar los célculos posteriores. La informacion
minima requerida es (a) curva TBP del crudo, (b) curva API del crudo, (c)

analisis de ligeros.

Caracterizacion del Crudo

Debido a que no es posible realizar un andlisis por componente del petréleo
crudo, es necesario que la composicibn de éste sea aproximada por una
destilacion de punto real de ebullicion (True Boiling Point) o destilacion TBP. Este
método estd basado en una destilacion por lotes usando una gran cantidad de
etapas y alto reflujo, de este modo la temperatura en cualquier punto de la curva
temperatura-volumen representa el punto exacto (real) de ebullicion del

hidrocarburo presente en ese porcentaje de volumen.

Las destilaciones TBP se realizan en el petréleo crudo y no en sus fracciones,
los productos y fracciones intermedias del crudo se analizan por medio de una
destilacion rapida. Estos procedimientos fueron desarrollados por la American
Society for Testing Materials y se les conoce como destilaciones ASTM. Estos
métodos son destilaciones por lote rapidas que no utilizan platos ni reflujo entre
el calentamiento y el condensador. El Unico reflujo disponible es el que se genera
debido a la pérdida de calor del aparato.

El proposito de correr diversos tipos de destilacion es caracterizar la

composicion del material de estudio.
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El Ensayo del Crudo

El ensayo de un crudo es la recopilacion de datos de laboratorio y de una planta
piloto que define las propiedades de un crudo en particular. Un ensayo debe
contener como minimo una curva True Boiling Point (TBP) y una curva de

gravedad especifica.
Un ensayo completo del crudo debe contener ademas:

. Propiedades del crudo como: gravedad, viscosidad, contenido de azufre, etc.
. Curva TBP, gréafica de gravedad a volumen medio, viscosidad, azufre

. Analisis de ligeros hasta Cg 0 Cy

1
2
3
4. Propiedades de las fracciones (nafta, destilados medios, gasoleos y residuos)
5. Propiedades de los destilados para lubricantes

6. Propiedades de los asfaltos

7

. Curva EFV a presion atmosférica
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Fig.3.1 Curvas TBP y EFV para un crudo tipico
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Curva TBP (True Boiling Point): Es una gréafica de los puntos de ebullicion de los
componentes puros o de las fracciones de crudo. Se realiza usando un complejo
aparato para destilacion por lotes con 100 0 mas etapas en equilibrio y con un

alto volumen de reflujo.

Destilacion ASTM: Es un aparato disefiado para ebullir el liquido a analizar y
condensar los vapores al mismo tiempo que son generados. Las temperaturas se
registran mientras se lleva a cabo la destilacion y se grafican contra el destilado
recuperado. Consta de una sola etapa en equilibrio y sin reflujo. La separacion

de los componentes es muy pobre.

Vaporizacion Flash en Equilibrio (EFV): Cuando una mezcla se calienta sin
permitir que el vapor se separe del liquido restante, el vapor ocasiona que las
fracciones de la mezcla con puntos de ebullicion altos se evaporen. La curva EFV
de un petroleo se obtiene cuando se confina el liquido junto con el vapor hasta
alcanzar el grado deseado de vaporizacion. El porcentaje evaporado se grafica
contra la temperatura para varias corridas para obtener la curva EFV. La

separacion es mas pobre que en la ASTM.

La figura 3.1 muestra las curvas TBP y EFV para un crudo tipico y en la figura
3.2 se pueden a preciar las curvas de destilacion ASTM, TBP y EFV para una

fraccion ligera de crudo. (Watkins, 1979)
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Fig.3.2 Curvas ASTM, TBP y EFV para una fraccién ligera de Crudo

Obtencidon de la curva TBP a partir de una destilacion ASTM

Se debe tener:
e La destilacion ASTM para cada producto

e El flujo de cada producto y el flujo de crudo

La mayoria de las unidades de destilacion toman el corte de nafta como el
producto del domo de la columna. Este corte contiene todos los ligeros y
naturalmente el rango de naftas. Los gases ligeros estan en solucion y por ello
no es posible preparar una destilacion ASTM directamente. Normalmente los
datos de una destilacion ASTM se hacen sobre la nafta estabilizada y un analisis

aparte se usa para determinar la composicion de la fraccién ligera.
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La destilacion ASTM se tabula con las temperaturas para TIE, 10%, 30%,
50%, 70%, 90% y TFE. Las temperaturas entre la inicial y la final son leidas

como el % volumen de destilado respectivo para cada punto.

Las curvas TBP para cada producto se dividen en seudo componentes y los
rangos de estos componentes se establecen en base a la temperatura. Cuando
se identifica un componente se debe utilizar en todas las curvas de destilacion de

los productos donde exista este rango en especifico.

El porcentaje de volumen de cada seudo componente se identifica para cada
producto. Esto proporciona el porcentaje de cada seudo componente en el
crudo. El volumen acumulado de cada uno se puede relacionar a una

temperatura de corte y como consecuencia a una curva TBP.

Otros Conceptos Importantes:

Gravedad API: Es una expresion de la densidad del crudo y se refiere a la
densidad a 60°F.

Presion de Vapor Reid: Es una prueba de laboratorio para determinar la presion

de vapor de la gasolina natural a 100°F

Puntos Flash: Es la temperatura a la cual el vapor del crudo explotaria.

Numero de Octano: Es una medida de la resistencia de la gasolina a detonar en

el cilindro de un motor. Mientras mayor sea esta resistencia, mayor la eficiencia

del combustible para producir trabajo.
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Viscosidad: Es una medida de la resistencia del crudo al flujo interno y es un

indicador de sus cualidades lubricantes.

Seudo Componentes

No es posible separar los componentes de un petrdleo en los procesos
comerciales pero grupos de estos componentes se producen para cumplir con los
requerimientos de los productos de la refineria. Se les llaman “cortes” y se
pueden identificar por rangos. Estos cortes se pueden definir dividiéndolos en
seudo componentes relacionando sus propiedades y comparandolos con
componentes reales e identificados. La figura 3.3 muestra la distribucion de

seudo componentes en el volumen destilado para las fracciones del crudo.

_,./’A O HVR
ol |
u - -
u__.ﬂ—"""- (2
i - ' =] _..,_-ﬂ—l-—'_'_'_'_ i
T 1 M Ty HGG
i Jﬁﬂ L
r '
= et

"'_F.:_'_F.-._ 3 _,-:""u

vk T

Fig.3.3 Seudo Componentes
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Terminologia

Punto de Corte: Temperatura en la curva TBP que representa el limite de la

fraccion.

Punto Final: Cuando una fraccion se produce comercialmente, el punto de
ebullicion final en la curva TBP ser4 mayor que el punto de corte, a esto se le

llama punto final.

Criterios de Separacion en el fraccionamiento de Petroleo

El fraccionamiento del crudo es un procedimiento muy distinto a los
procedimientos de destilacion de compuestos discretos, los métodos de analisis
son empiricos o0 estan basados en criterios empiricos. Hay 2 términos muy

importantes cuando hablamos de separacion de crudos pesados:

Grado de Separacion: Se puede definir en términos de la pureza de los productos
0 en términos de recuperacion de componentes. Mientras mas grande es el

grado de separacion, mayor sera la recuperacion del componente ligero.

Grado de Dificultad de Separacion: Dificultad relativa para separar 2

componentes.

Método para Caracterizar Petroleo Crudo (Watkins 1979):

Dado:
e Curva TBP completa del crudo a presion atmosférica
e Gravedad del crudo

e Analisis de los componentes ligeros
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Calcular:
e Por ciento volumen contra por ciento peso

e Por ciento volumen medio contra peso molecular

1. Calcular el factor de caracterizacion, K
a. Calcular el punto de ebullicion del volumen promedio (VABP) usando el
20, 50 y 80 por ciento de las temperaturas TBP
b. Calcular la pendiente de 10 al 70 de toda la curva TBP
c. Convertir VABP a ABP

d. Calcular la K como funcién de la curva ABP y la gravedad API

2. Asumiendo que K permanece constante, calcular el peso molecular y la
gravedad API para cortes de algunos rangos de ebullicion
a. Para el rango TBP (TIE hasta 200°F), calcular ABP, gravedad API y el
peso molecular. Basado en 100 barriles de crudo calcular y tabular:
Barriles de vapor
Libras de vapor
Moles de vapor
Peso molecular del vapor
b. Para el rango TBP (200 a 300°F), repetir el inciso 2a
c. Para el rango TBP (300 a 400°F), repetir el inciso 22 hasta cubrir todo
el rango.
d. A partir de los célculos graficar
1. Por ciento volumen contra peso molecular

2. Por ciento volumen medio contra peso molecular de vapor

3. Calcular la curva EFV a presion atmosférica para el crudo. Graficar

esta curva en la misma grafica que la curva TBP.
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Balance de Materia

Definir el balance de materia es el primer paso y el mas importante en
cualquier problema de disefio. Se determina por las caracteristicas requeridas de
los productos o por la cantidad de vaporizacion de crudo que ocurrirq a las
condiciones de temperatura y presion existentes en la zona flash.
Econdmicamente hablando, es mejor maximizar el rendimiento de destilado en la

seccion atmosférica para minimizar la carga en la seccion de vacio.

En la practica, el rendimiento relativo del destilado entre la columna
atmosférica y la de vacio debe ser establecido en base al punto de vista

econdmico y debe resolverse antes de comenzar el trabajo de disefio.

Rendimientos Totales de destilado

Se obtiene calculando la vaporizacién del crudo que ocurrira a las condiciones
de temperatura y presion parcial de los hidrocarburos existentes en la zona de
flash. El vapor total que sale de la zona de flash corresponde al vapor alimentado

y los productos agotados del liquido de alimentacion.

Procedimiento para establecer las condiciones de la zona flash

Es esencial conocer las condiciones de la zona flash para evaluar el

desempeiio de la columna y para solucionar problemas.

Zona Flash: Seccién en la torre de destilacion de crudo en donde los vapores del
destilado se separan del liquido sin evaporar. Los vapores suben a través de la
columna para ser condensados por corrientes de reflujo a temperaturas bajas
gue bajan dentro de la torre. El vapor entra a la zona flash en el fondo de la

columna.
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Para calcular las condiciones en la zona flash (Speight, 1998)

Paso 1 Establecer la presion total en la zona flash. Comunmente se establece en
el nivel minimo posible para maximizar la vaporizacion del crudo o bien, si se
desea menos vaporizacion, minimizara la temperatura de operacion. Se
determina como la suma de la presion en el tambor de reflujo y las caidas de
presibn combinadas a través de los condensadores y platos por encima de la
zona flash. La mayoria de las torres tienen de 25 a 35 platos entre la zona flash

y el domo. La caida de presion permisible es de 0.1 a 0.2 psi por plato.

Paso 2 Definir la cantidad de vapor a utilizar para agotamiento en los fondos.

Normalmente se usan 1.2Ib de vapor por Galon de producto.

Paso 3 Calcular los moles/h de vapor que salen de la zona flash. Esto sera los
moles totales de producto mas una cantidad llamada overflash. El overflash
nunca se extrae como producto pero es un mecanismo para transferir calor
adicional a la torre y proveer reflujo adecuado. Se mide como un porcentaje del

volumen de alimentacién de crudo a la torre.

Paso 4 Establecer la cantidad de overflash. Normalmente sera 3-5% volumen del
crudo por encima del punto de corte del producto total. Esto es, si se desea
evaporar 54% del crudo total como productos destilados debemos operar a una
temperatura suficiente para evaporar 57-59% del crudo. El crudo se debe
alimentar a la temperatura maxima permisible.

Una buena aproximacion para proveer la maxima flexibilidad de operacion es
necesario disefiar la torre atmosférica en base a la méxima temperatura del

crudo y cero overflash.

Paso 5 Construir la curva de vaporizacion flash en equilibrio. Establecer el punto

de corte para incluir el overflash a condiciones atmosféricas.
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Calculo de los Rendimientos Totales de los Destilados (Watkins,1979)

Se basa en tener la maxima temperatura del crudo al salir del horno. La

secuencia de célculo es la siguiente:

1. Convertir las curvas EFV de 14.7 psia a las presiones que se establecieron
para la salida del horno y a la entrada de la zona flash

2. Encontrar el % volumen vaporizado como punto 1 en la figura 3.4 a las
condiciones de T y P a la salida del horno. A partir del ensayo del crudo,
calcular el peso del crudo evaporado. Usando el peso de las fases liquido y
vapor, calcular la carga térmica de la mezcla. Q:=Qro

3. Determinar la vaporizacion a la entrada de la zona flash como el punto 2
en la figura 3.4. Este es un procedimiento a prueba y error que requiere
asumir una nueva temperatura en la entrada de la zona flash para
determinar el nuevo porcentaje de vaporizacion y después calcular el

contenido de calor hasta satisfacer el criterio:

Q1=Q2 0 Qro=QFz

fimFfiat

VUL FIiET varoe _r|I;.
Fig3.4 Curvas EFV para el crudo a 14.7 psia, presion de entrada en la zona flash(Pg) y presion a la

salida del horno Pgj)
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9.

Establecer el valor del overflash. Este liquido regresa a la zona flash del
plato inmediato superior y se mezcla con el liquido de alimentacion. La
suma de estos liquidos es la alimentacidén al plato superior de la seccion
de agotamiento.
Establecer el flujo de vapor de agotamiento. Encontrar el porcentaje de
volumen de alimentacion a la seccibn de agotamiento que sera
vaporizado. El vapor total que sale de la zona de flash es la suma de la
alimentacion de vapor y el vapor agotado. A partir de esto, calcular el
volumen, peso y cantidades molares del vapor que sale de la zona de
flash.
Los fondos de la columna es la alimentacibn menos el total de los
destilados ya que el overflash contenido el vapor que sale de la zona flash
se condensa debajo de la primera extraccion y se retorna a la zona flash
donde es agotado.

W:F'ZD; |b/h Valimentado>zvproductos

. Calcular el balance de energia alrededor de la zona flash y de la seccién

de agotamiento del fondo

Calcular la entalpia de la mezcla de hidrocarburos y vapor de agua que
salen de la zona flash. En un diagrama de entalpia encontrar la
temperatura que corresponde a ese valor. ESTA ES LA TEMPERATURA EN
LA ZONA DE FLASH.

Calcular y tabular las cantidades externas de calor en la zona flash

10. Tabular las cantidades y propiedades de los hidrocarburos alrededor de la

zona flash

11.El rendimiento total del destilado es el vapor de hidrocarburos que dejan

la zona flash menos el overflash
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La siguiente figura corresponde al balance de materia y energia de la zona

flash.

EXTERMAL HEAT QUANTITIES

Q'irz= (Qr+Qsw ), BTUS he.

C'ore= Qw, BTUS hr.
AQ = Q' i=C0%lrg, ATU S ke,

LEAYING FLASH ZOME

L
lo Vorz= |04
F Tro Ters ¥ucr
G Pra Pazi V' i isw
PREHEATED Vio Vor: -~
FEED FROM L Ly W 1
EXCHAMGE L lorz A &
d a0
|
-
|
1
Sw ASTRIFPING STEAM
Qyw

T

BOTTOMS

ID=TOTAL DISTILLATE
Lo=OVERFLASH
Viowm STRIPOUT

HEAT IHPUT TO PROCESS
Qro=0i= Qv+ lra

ﬂlllnﬁr-{ﬂv-rnlllul‘ Gr=Qi=aa, BTU/hr,
HYDROCARBOM PARTIAL PRESSURE IM FLASH ZOME
Piuc=|[vucre=(v +vio )]/ vuer +5w)}Prz, Psia
WHERE ALlL QUAMTITIES ARE MOLES.

PRODUCTS EXCLUSIVE OF OVERFLASH

Fig3.5 Balance de Materia y Energia en la zona Flash (Watkins, 1979)

75



Capitulo Il Simulacién de la Planta Combinada U10000

Rendimiento de los Productos

En general, hay que determinar las propiedades de destilacion de los
productos deseados y aplicar estas propiedades a la curva TBP del crudo para
estimar los rendimientos volumétricos. Dado que la cantidad de productos
depende del crudo alimentado, el estudio de rendimientos debe realizarse en un
crudo ligero y uno pesado ya que el crudo ligero definira las bases del disefio de
la seccion atmosférica y el pesado la seccion de vacio. Las operaciones de
produccion se deben calcular para ambos crudos, esto permite alternar entre
maximizar la nafta, el destilado ligero o el pesado. Estos estudios definen las
variaciones en el balance de materia y energia para satisfacer los requerimientos
ademas, son necesarios para el 6ptimo disefio del tren de intercambio de calor,

las torres y los hornos.

En este punto ya se han calculado los hidrocarburos vaporizados que salen

de la zona de flash y la cantidad de overflash, el destilado ya se conoce.

L T T

8% PEmmELTEE, P

Fig3.6 Relacion entre los puntos iniciales y finales de ebullicion de las curvas ASTM y TBP

76



Capitulo IlI Simulacién de la Planta Combinada U10000

1. Volumen de Corte TBP: Es el punto de rendimiento volumétrico entre 2
fracciones.

2. Punto de Corte TBP: La temperatura TBP que corresponde al volumen TBP
de corte.

3. Traslape TBP: Punto TBP final de la fraccion ligera — Punto TBP final de la

fraccion pesada

Datos Iniciales del Crudo

Se define el balance de materia especificando el volumen de las fracciones
hasta el destilado pesado. Se debe incluir la destilacion ASTM y otras

propiedades fisicas de las corrientes.

Destilaciones ASTM de los Productos

Se especifican las destilaciones ASTM para las corrientes laterales hasta el
destilado pesado y el punto ASTM final para el producto del domo. Se deben
determinar los puntos TBP de corte entre el domo y el producto lateral méas

ligero.

Procedimiento para estimar rendimientos (Watkins, 1979)

1. Convertir la destilacion ASTM a TBP para las corrientes laterales

2. El punto ASTM final del domo se convierte a TBP usando la correlacion del
diagrama 3.6

3. Convertir el punto ASTM inicial del GOPA a punto inicial TBP.

4. Calcular los puntos TBP de corte entre las fracciones y determinar los

rendimientos volumétricos.
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Especificaciones Generales

1. El balance de materia debe estar basado en 2 crudos, pesado y ligero.
Debe tener la alternativa de maximizar la nafta, el destilado ligero o el
pesado. El destilado total estd basado en la temperatura méaxima del
crudo al salir del horno. Los rangos ASTM de ebullicion sugeridos estan en
la tabla 3.7

2. El criterio de separaciéon ASTM (5-95) Gap estan dados en la tabla 3.8

Soparation Criteria for Atmospheric Tower Producis

Separation i5 — B5] Gap. °F
Light naphtha to heavy naphtha + 20 1o+ 30
Heavy naphtha to light distillate + 25 1o+ 50
Light distillate to heavy distillate Oio+ 10
Heavy distillate to atmospheric gas ofl Do+ 10

Fig3.7 Criterio de Separacion para productos de la Torre Atmosférica (Watkins, 1979)

Recommanded ASTM Bolling Flanges for Products Aimospheric Tower

Diparation
Prodit Max. Maphiha Man Light Dis Max Hesvy Disg

Light naphiha 150 = X735 EP Rame il 85 =

Heavy naphiha 400 EP §25 EP 1 12“1-.

Light distillate 175 — 600 00 - 600 300 'P-; 50
Heavy distillate 578 — 675 575 — §7% 525 — 678
Atmospherke g ol = - —r — —

Dietermined by allowable ol Lemperatre

Fig3.8 Rangos ASTM recomendados para productos de la Torre Atmosférica (Watkins, 1979)
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Propiedades de los Productos

En este punto, los rendimientos de los productos y las destilaciones TBP y
ASTM ya fueron estimados. Para completar el balance de materia es necesario

definir algunas otras propiedades.

1. Graficar las curvas ASTM para los destilados y calcular las (5-95) Gap
2. Calcular las curvas EFV a 14.7 psia para los destilados
3. Establecer el vapor de agotamiento del agotador de GOPA en 10lb/barril
de producto agotado y estimar el destilado con la figura 3.9.
El balance de materia en el agotador y las propiedades de la alimentacion
liquida y el vapor se establecen de la siguiente manera:
a. El producto agotado del fondo es la corriente de producto
b. El porcentaje de alimentacion removido por agotamiento esta
dado en la figura 3.9. Definiendo
SF = fraccién agotada
D = volumen de producto agotado
D’ = alimentacion al agotador
c. Las propiedades de alimentacion al agotador se determinan
calculando el porcentaje de volumen-medio y leyendo Ila
gravedad API en el ensayo del crudo
d. La propiedades del vapor agotado de salida se calculan de la
diferencia entre la alimentacién y el liquido agotado
4. A partir de los datos del ensayo del crudo, calcular las gravedades y los
pesos moleculares de todos los productos incluyendo los vapores

agotados y la alimentacién a los agotadores
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i
el

VOLUME FPERCENT OF STRIFPER FEED REVAPDRIZED

HEAVY DISTILLATE -

REDUCED CRUDE
T LIWGHT DISTILLATE

HAPHTHA |

wpEES 5 g WERHAL |
STEAM RATE TO STRIFPING SECTIONS LE/DBL. OF STRIFFED LIQUAID

Fig.3.9 Agotamiento con Vapor en una torre Atmosférica

5. Calcular la separacion liquido-vapor del producto del domo a las

condiciones de temperatura y presion parcial de los hidrocarburos en el

tambor de reflujo. El procedimiento es el siguiente:

a.

El andlisis de ligeros y la curva TBP parcial del domo se combinan
en una curva TBP total

La curva TBP se divide en seudo componentes que se tabulan
como volumen, peso y cantidades molares

Debido a que hay presencia de agua en el tambor de reflujo, el
vapor sera agua saturada ala temperatura de salida del
condensador Tg. Calcular la presion parcial de los hidrocarburos en
la fraccion vapor del destilado como P’c.

A las condiciones de Tr y P’yc, realizar un célculo flash para la
corriente de domo definiendo la separacion liquido-vapor. Definir la
composicion del liquido y el vapor

Realizar una curva TBP para el destilado y convertirla en una
destilacion ASTM
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f. Calcular y tabular la distribucion de vapor para el proceso como
vapor saliendo con el destilado y como agua amarga

g. Asumir el numero de platos para las secciones de separacion en la
torre y definir el nimero total de platos y los platos con extraccion.
Graficar las gravedades y pesos moleculares de los liquidos
saliendo de los platos asumiendo que las propiedades varian de

forma lineal entre los platos con extraccion.

Proceso de Disefio (Watkins, 1979)

Pasos Iniciales

Completar el balance de materia y energia

Completar el perfil de temperatura y presion

Dibujar la ubicacion y nimero total de platos

A WD P

Tener la tasa de reflujo en flujo volumétrico para todos los platos con

salida lateral y para el plato superior

Consideraciones Internas de Reflujo

Con el balance de materia dado, es una propiedad inherente a este tipo de
torres que cuando el flujo de reflujo interno esté al maximo, la temperatura de la
columna también lo esté. Cualquier modificacion que remueva calor del sistema,
disminuira las temperaturas de la torre. Para un requerimiento dado de
separacion expresado como (5-95) Gap, un balance de materia expresado en
términos de diferencia de temperatura ASTM 50 en % volumen y un ndmero
dado de de platos en la seccién de separacion, existe un valor llamado F que es
el producto de numero de platos y la tasa de reflujo en la seccién. Existe un
reflujo minimo permitido para el nimero de platos especificado y la separacion

requerida.
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La figura 3.10 corresponde al balance de materia y energia en una columna de
separacion a presion atmosférica con extracciones de calor y agotadores

laterales operados con rehervidor.
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Fig3.10 Resumen del Balance de Materia y Energia — Torre Atmosférica
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Calculo del Reflujo Minimo

Basado en el andlisis de Packie (Watkins, 1979), calcular el reflujo minimo en los
platos con salidas laterales para lograr la separacion requerida. Se realiza para 2

casos:

a. Asumir que no hay extracciones de calor. El nimero de platos para el
factor F de Packie es el nUmero de platos en la seccion

b. En cada seccién de la torre, asumir un sistema de remocion de calor
de 3 platos. Estos platos equivalen a un solo plato. EI nUmero de

platos se reduce para el calculo del factor F.

Estimar Reflujo hacia los platos con salida lateral a Reflujo Minimo

1. Comparar el reflujo de operacion con requerimiento minimo de reflujo
para secciones con extraccion de calor, seleccionar las secciones de la
columna para ubicar las extracciones de calor.

2. Determinar el reflujo a los platos con salida lateral como funcion del flujo
total de todos los platos con salida lateral

3. Para todas las secciones, asumir que el cambio en los flujos de los platos
con salida lateral sera el mismo que se estimo en el paso 2.

4. Del paso 3, calcular el reflujo interno que cae de los platos con salida

lateral, tomando en cuenta la ubicacion de las extracciones de calor.
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Estimar las Temperaturas de los platos con salida lateral a Reflujo
Minimo (Watkins, 1979)

1. Calcular las temperaturas de los platos para el caso de reflujo minimo. Al
realizar estos célculos ignorar, en el vapor total, la presencia del producto que
sera removido en el siguiente plato superior de la torre.

2. Graficar el perfil de temperatura-presion para la torre.

Estimar las Temperaturas de Operacion para Disefo

El reflujo de una salida superior en una seccidn con extraccion de calor, sera
el minimo. Estimar las temperaturas de los platos con salida lateral y graficar
este perfil en la grafica de temperatura-presion que se construy6d después de
estimar las temperaturas de los platos con salida lateral (punto 2 seccion

anterior).

Primer Plato con Producto de Salida Lateral

Como no hay extraccion de calor entre la zona flash y el plato de la primera

salida lateral, el balance en el plato se calcula de acuerdo con el ENV | de la
figura 3.11
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Fig3.11 Balance de Materia y Energia en el plato de la penultima extraccion lateral
(Watkins, 1979)
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Segundo Plato con producto de Salida Lateral

Se asume que existe una extraccion de calor entre la primera y la segunda
salida lateral. Los balances de materia y energia se determinan con los balances
gue se muestran en los ENV Il y ENV 111 de la figura 3.10. Una vision expandida
de esta seccion asi como las ecuaciones se muestran el a figura 3.11. La

secuencia de célculo es la siguiente:

Balance sobre el plato (D2 — 1) ENV Il (Watkins, 1979)

1. Calcular la carga térmica de los vapores y el vapor de agua que salen del
plato (D2 - 1).

2. Operando a reflujo minimo, el calor del reflujo encima del plato (D2 — 1)
se establece como la cantidad que puede ser absorbida por el reflujo
disponible.

3. El calor que debe ser removido en el circuito de extraccion de calor se

encuentra a partir de las cantidades de calor conocidas.

Balance sobre el plato D2 ENV 111 (Watkins, 1979)

1. Calcular el calor del reflujo sobre el plato D2

2. Calcular el calor absorbido por el liquido al pasar a través del plato con
salida lateral. Este liquido es vaporizado nuevamente en el agotador
lateral

3. Calcular la capacidad para remover calor del reflujo disponible desde el
plato superior hacia el plato con salida lateral

4. Calcular el reflujo requerido para absorber el exceso de calor encima del

plato D2
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Calcular la presion parcial de los hidrocarburos presentes en el vapor del
vapor total que sale del plato con salida lateral sin contar la presencia de
producto que serd removido en el siguiente plato superior.

Convertir el punto de burbuja a presion atmosférica del producto liquido,
gue fluye hacia el agotador, a su presion parcial

Calcular el efecto del calor en el agotador lateral

Calcular y tabular las cantidades de liquido y vapor que van a la base del
plato (D2 + 1)

Calcular y tabular las cantidades externas de calor a la base del plato (D2
+ 1)

10.Asumir que el liquido que regresa de la extraccion de calor es 150°F mas

frio que la temperatura del plato al cual se esté regresando

CALCULOS EN LA COLUMNA DE VACIO

Datos de alimentacién de la unidad de vacio

El siguiente procedimiento se utiliza para obtener la informacién necesaria:

Si no

Usando el procedimiento de Packie (Watkins 1979), calcular la curva EFV
atmosférica del crudo reducido.

Convertir la curva EFV atmosférica a los diferentes niveles de presion
reducida por debajo de los 5 mmHg absoluto.

Usando los datos de Maxwell, calcular el peso molecular promedio y el

factor de caracterizacion K para el crudo reducido.

hay disponible un ensayo detallado, las propiedades se pueden estimar

asumiendo que el valor de K es constante para todos los destilados.
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Balance de Materia

El balance de materia para el disefio se determina calculando cuanto aceite
puede ser extraido a partir de la carga a la temperatura y presion optima de la
zona flash, o bien, a partir de la separacion relativa destilado-residuo requerido

para producir la calidad requerida.

Operacion Pitch para Combustibles (Watkins, 1979)

La Figura 3.12 describe una operacion tipica para producir un maximo de
destilados y un minimo de residuos a partir de crudo reducido como

alimentacion.

Los requerimientos para el disefio del sistema son:

1. Establecer el punto de corte TBP entre el destilado y el residuo en 1100°F.

2. Establecer el porcentaje de recuperacion de gasoleo ligero de vacio

La secuencia para calcular el balance de materia es:

1. El punto 1 anterior establece el total del rendimiento del destilado al
81.2% volumen del crudo.

2. Se debe establecer la cantidad de overflash dependiendo del grado de
pureza requerido.

3. El punto 2 de arriba establece el rendimiento del gaséleo ligero de vacio y

del gasoleo pesado de vacio.
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4. Debido a que esta torre opera como una serie de condensaciones en
equilibrio, las propiedades de los productos se calculan de la siguiente
manera:

a. A partir de la curva EFV atmosférica del crudo reducido, tabular las
curvas EFV de los productos y convertirlas a ASTM y TBP.
b. Las gravedades de las corrientes se obtienen del ensayo del crudo y

los pesos moleculares se calculan
Calculos base en la zona Flash de la Columna

1. El balance de materia total se ha desarrollado incluyendo el overflashy
la descomposicion de los hidrocarburos que son producidos a altas
temperaturas.

2. La temperatura maxima en la zona flash se ha establecido.

3. La presion en el domo de la columna ha sido establecida.
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Fig3.12 Curva Temperatura TBP — Rendimiento, Operacién Pitch para Combustibles
Watkins(1979)
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Presién en la Zona Flash

Para determinar la presion en la zona flash es necesario primero establecer
los platos en las secciones de la torre y después asumir las caidas de presion a
traves de estas secciones.

Una vez que la configuracion interna se ha establecido, la presion minima en
la zona flash se establece afladiendo ésta caida de presion a la presion del domo

gue se establecié anteriormente.

Requerimientos de Vapor

Si la presiéon parcial de los hidrocarburos, P'yc excede el valor minimo de la
presién total, entonces no hay necesidad de afiadir vapor y se tendra una torre

de vacio “seca”.

Si la presion P'yc es menor que la minima presion total calculada, entonces

sera necesario el vapor auxiliar.

Cantidades de Calor

Los calculos necesarios para definir el balance de calor en la base de la torre
se muestran en la figura 3.13. Esta figura explica el célculo del calor total de
alimentacion y la carga térmica del horno. Si el liquido de overflash condensado
se retorna al sistema, ya sea como exceso de flujo del plato de salida a la zona
flash o como recirculacion del plato de salida al horno. Debe tomarse en cuanta
para el balance de materia. Si sale del sistema como corriente de producto, no

debe verse como alimentacion de calor en la zona flash.
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Fig3.13 Balance de Materia y Energia en la zona flash
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Calculos del balance de materia y energia en la torres para produccion

de combustibles

El siguiente procedimiento debe ser completado en este punto

¢ Establecer el balance de materia global incluyendo salida de aire y
la descomposicion de los hidrocarburos en gas.

¢ Establecer el perfil de presion a través de la torre.

Realizar los calculos de requerimiento de vapor en la zona flash y el

requerimiento de calor de la torre

Perfil de temperatura

Establecer la temperatura de las corrientes de liquido y vapor en puntos clave
de la torre. Estas temperaturas no requieren aproximaciones a prueba y error. La
carga total de vapor a la torre, se genera en la torre flash y no hay reflujo
interno en equilibrio. Todo el calor es removido por el reflujo de la extraccion de
calor. Las temperaturas del vapor se pueden estimar a partir de las curvas EFV
del crudo en el grado apropiado de vaporizacion y a la presion parcial del
hidrocarburo. Las temperaturas del liquido se establecen convirtiendo el punto
de burbuja de los productos a presiébn atmosférica a las presiones parciales

existentes por encima de los platos con salida lateral.

Las temperaturas de los productos y de las corrientes de reflujo se establecen
tomando en cuenta las relaciones temperatura-viscosidad de estos aceites tan

pesados.
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La figura 3.14 muestra las relaciones entre los balances de materia y energia
para esta torre.
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Fig3.14 Resumen del Balance de Materia y Energia (Watkins, 1979)
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B. Procedimiento de Simulacién en HYSYS

HYSYS es un simulador de procesos disefiado para la refinaciéon de petréleo,
procesamiento de gas de industrias quimicas, petroquimicas e industrias de
combustibles sintéticos. Cuenta con una amplia base de datos de propiedades
fisicas, quimicas y termodindmicas de una numerosa cantidad de compuestos.
Tiene cargados paquetes termodindmicos para el calculo de propiedades que se
utilizan de acuerdo con la naturaleza de los componentes presentes en el

proceso.

Los métodos en los que se clasifican estos paquetes termodinamicos son:

¢ Ecuaciones de Estado

Modelos de Actividad

* o

Modelos semi-empiricos Chao-Seader

¢ Modelos de Presion de vapor

Con base en la seleccion del paquete termodinamico adecuado vy
especificando ciertas condiciones, HYSYS utiliza meétodos numéricos de
aproximacion para calcular las condiciones de las corrientes no especificadas asi

como el comportamiento y desempefio de los equipos al llegar a la convergencia.

HYSYS tiene también la flexibilidad de permitir al usuario modificar las
condiciones dadas, seleccionar otros criterios de calculo, cambiar las
especificaciones de productos y/o alimentacion, y rehacer los célculos de manera

simple y rapida.

94



Capitulo IlI Simulacién de la Planta Combinada U10000

Teniendo un estimado del desempefio del proceso, se puede hacer una
evaluacion construyendo la simulacion del proceso completo o de alguno de los
equipos. Con esto podemos dimensionar la magnitud de un proyecto e incluso

estimar costos.

Para iniciar una simulacién en HYSYS es necesario:

1. Crear un sistema de unidades: HYSYS tiene predeterminados distintos
paquetes de unidades y cuenta con la facilidad de elegir alguno, clonarlo y
editarlo de acuerdo a las necesidades del proyecto. En este caso se utilizo
la temperatura en °C, la presiéon en Kg/cm?_man, el flujo volumétrico en

BPD y la densidad masica en grados API.

2. Elegir el paquete termodinamico a utilizar. EI modelo termodinamico
seleccionado para este proyecto fue la Ecuacion de Peng-Robinson debido
a que es ideal para célculos de equilibrio liquido-vapor y para calcular
densidades de liquido en sistemas de hidrocarburos, ademas permite

trabajar con Seudo Componentes.

3. Caracterizar el crudo: Alimentacion Crudo Maya 100%
¢ Gravedad APl de 21.44
¢ Factor de caracterizacion K UOP de 11.22
¢ Curva de destilacion TBP del crudo

+ Composicion de Ligeros
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Alimentacion: Crudo Maya que se recibe para alimentacion al tren de

Intercambio Calor después del proceso de desalado y despuntado.

Condiciones:
Presion 38.1 Kg/cm? g

Temperatura 28 °C.

El primer equipo a resolver es la torre de destilacion atmosférica ya que no

depende de los resultados del tren de intercambio de calor para su resolucion.
Flujos utilizados como datos:
¢ Alimentacion de crudo

¢ Producto de los agotadores laterales

Nafta condensada del vapor del domo de la columna

* o

Recirculacion en las extracciones de calor

+ Salidas laterales en la torre de vacio
Temperaturas utilizadas como datos:
¢ Temperatura a la salida de los hornos
¢ Temperatura en domo y fondo de ambas columnas
¢ Temperatura de retorno de las extracciones de calor

¢ Esquema del tren de de intercambio de calor

Ademas, las corrientes de vapor de agotamiento son conocidas
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Datos Necesarios Para Generar el Esquema de Simulacion

Flujo
(BPD)
Alimentacion de Crudo 150,000
Agotador de Turbosina 14,759

Corriente

Agotador de Kerosina 4,500

Agotador de Diesel 15,750

Agotador de GOPA 11,227

Nafta condensada 25,832
Tabla 3.15

Flujo Temp.
(BPD) (<)
Retorno 37,970 150
Retorno Diesel 54,871 150
Retorno GOPA 44 551 207
Retorno de Lavado 26,146 267
Retorno GOLV 28,596 45
Retorno GOPV 60,979 220
Liquido de lavado 13,576 308
Tabla 3.16

Corriente

Temp.(°C)
Salida del 1er Horno 400
Salida del 2do Horno 399
Domo Columna Atm. 148
Fondo Columna Atm. 365
Domo Columna Vac. 65

Fondo Columna Vac. 360
Tabla 3.17

97



Capitulo IlI Simulacién de la Planta Combinada U10000

Los rendimientos aproximados de los productos que se esperan obtener

como resultado del fraccionamiento atmosférico y al vacio son:

Producto BPD %vgl_
Liquido
Nafta 25,825 17.22
Turbosina 14,755 9.84
4,500 3
Diesel 15,750 10.5
GOPA 11,215 7.48
GOLV 12,990 8.5
GOPV 18,690 12.46
Residuo de vacio | 46,275 31
Total Qe productos 150,000 100
liquidos

Tabla 3.18 Balance de Materia global

Ensayo del Crudo Maya

CRUDO MAYA
A Temp TBP, ° C
volumen
0 0
5 76
10 118
15 156
20 194
25 232
30 268
35 305
40 341
45 379
50 418
55 459
60 500
64.3 538

Tabla 3.19 Resumen de la Destilacion TBP
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RESUMEN DE LA DESTILACION TBP CRUDO MAYA
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200 ///
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% VOLUMEN

Fig. 3.20 Destilacién TBP Crudo Maya

Componente Rend. % Rend. %
Vol Crudo Peso Crudo

Metano 0.013 0.005
Etano 0.061 0.029
Propano 0.157 0.105

i Butano 0.058 0.039

n- Butano 0.361 0.232
Total 0.65 0.41

Tabla 3.21 Analisis de los Componentes Ligeros

PROPIEDAD VALOR
Gravedad API 21.44
Fcator de Caracterizacion, K 11.73
Azufre Total, %Peso 3.64

Viscosidad Cinematica, ¢St @:
15.6°C | 354.61
21.1°C | 269.04

25.0°C | 220.5
Tabla 3.22 Propiedades del Crudo Maya
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PROPIEDAD NAFTA
Gravedad API 62.75
Azufre Total, %Peso 0.018

Analisis Cromatografico, % Vol
Parafinas | 32.13

Isoparafinas | 32.05

Olefinas | 0.57

Naftenos | 17.93

Arométicos | 14.66

Pesados 0
No ldentificados | 2.66
Saturados 0

Tabla 3.23 Propiedades de las Fracciones del Crudo Maya

PROPIEDAD TURBOSINA DIESEL
Gravedad API 44,16 39.46 36.34
Azufre Total, %Peso 0.632 1.22 1.6
Analisis FIA, % Vol

Olefinas 0 0 0
Aromaticos 24.46 26.34 27.32
Saturados 75.54 73.66 72.68

Tabla 3.23 (continuacion)

PROPIEDAD GOPA
Gravedad API 25.49
Azufre Total, %Peso 2.64
Tipos de Carbones, %

Peso

Parafinicos 53
Nafténicos 22

Aromaticos 25
Tabla 3.23 (continuacion)
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DESTILACION
ASTM D-86, °C NAFTA | TURBOSINA | QUEROSINA DIESEL GOPA
TIE 48 163 207 172 243
5 70 166 212 186 264
10 77 171 217 198 281
20 88 180 226 220 308
30 98 190 233 241 332
40 107 198 240 255 356
50 115 204 246 267 381
60 123 213 252 283 406
70 130 222 257 299 433
80 138 231 264 319 461
90 151 241 271 340 490
95 159 248 276 350 506
TFE 164 252 280 357 512

TEMPERATURA

600

500

400

300

200

100

DESTILACION ASTM FRACCIONES DE PETROLEO MAYA
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Fig. 3.25 Destilacion ASTM Fracciones de Petr6leo Maya
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Tabla 3.24 Resumen de la destilacion ASTM para las Fracciones del Crudo Maya

—— NAFTA

—=— TURBOSINA
—4— QUEROSINA
—>— DIESEL
—*—GOPA

101




Capitulo Il Simulacién de la Planta Combinada U10000

Para llevar a cabo la generacion del esquema de simulacion se

siguieron los siguientes pasos:

TORRE ATMOSFERICA

1. Se cred una lista de componentes que incluye los componentes ligeros y

agua.
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Fig3.26 Lista de Componentes en HYSYS
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2. En la lista de los paquetes termodindmicos, se seleccioné la ecuacion de

Peng-Robinson para el calculo de propiedades.
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Fig3.27 Paquete Termodindmico

3. Dentro del ambiente denominado “Oil Environment” se realizaron las

siguientes acciones:

a. En la pestafia de assay, se cred un nuevo ensayo denominado
crudo Maya. Se alimentaron los datos de composicion de ligeros,

destilacion TPB del crudo y propiedades de bulto del crudo Maya.
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Fig3.28 Ensayo del Crudo
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b. Una vez calculados los ensayos, en la pestaia cut/blend se

determin¢ el flujo volumeétrico del crudo en BPD.

Fig3.29 Flujo de Petréleo

Lol e [= o]
iy Skt g (M indormabon: Co Nargma
e il Opton Batechion. [ Rasa D -
i T | Tokins | Propesy i | DesbubonPo | G ol | s | tidss |
Delsin | Hoow [Hars [ LT

c. En la pestaiia /Install Oil, se definié el nombre de la corriente que

representa al crudo en la simulacién. Con esta accion se instala el

crudo y se crea la corriente.
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Fig3.30 Instalacion del crudo

d. Finalmente, dar clic en calculate all
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4. Posteriormente en el ambiente de simulacién, se procedié a construir la

torre de destilacién atmosférica.

5. Se eligi6 una torre sin rehervidor y condensador operando a reflujo total.

Fig3.31 Torre Atmosférica

6. Se especificaron las corrientes de entrada (crudo, vapor de agua) y de

salida (vapor de domo y fondo)
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Fig3.32 Conexiones de la Torre

7. Una vez hechas todas las conexiones, se procedio a definir las condiciones
de temperatura y presion para domo y fondo de la columna.
8. Para correr la columna, Unicamente se definio la cantidad de vapor que

sale por el domo. Con esta variable definida se tienen cero grados de

libertad.
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Fig3.33 Desempefio inicial de la Columna

9. Se corrid la columna con la finalidad de converger, si esto no ocurre en las
primeras iteraciones, se modifica el flujo de vapor hasta lograr la
convergencia.

10. Una vez que la torre fue calculada, se fueron afiadiendo uno a uno los
equipos laterales: extracciones de calor y agotadores.

11.Para agotadores laterales:

a. Se agrega el equipo

b. Se define el flujo de salida de producto

c. Se define el plato de salida y el plato de retorno de la torre
principal

d. Se define el nimero de etapas del agotador
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Fig3.34 Construccion de un Agotador Lateral

12.Para extracciones de calor:

a. Se agrega el equipo
b. Se define el flujo de liquido a enfriar
c. Se define la temperatura de retorno

d. Se define el plato de descarga y de retorno a la torre principal
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Fig3.35 Construccién de un sistema de Extraccion Lateral
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13.Tanto los agotadores laterales como las extracciones de calor deben
convergir en las primeras iteraciones. Si esto no ocurre asi, se deben
cambiar los valores estimados iniciales: flujo de producto, flujo de liquido
a enfriar y/o la temperatura de retorno en el agotador lateral o la
extraccion de calor respectivamente.

14.Cada equipo, extraccion de calor o agotador lateral, debe correr y
convergir de manera independiente, es decir, se debe construir uno por

uno paso a paso para facilitar la convergencia final de la torre.
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TORRE DE VACIO

1. Una vez resuelta la columna de destilacion atmosférica, el residuo o crudo
reducido, se hace pasar a través de una bomba, se mezcla con una
corriente de vapor y posteriormente se expande en una valvula para
reducir su presion.

2. El crudo reducido es mezclado con una corriente de vapor de agua y
posteriormente es alimentado a un calentador a fuego directo. Se
vaporiza parcialmente y eleva su temperatura para alimentarse en el
séptimo plato de la columna de destilacién a vacio.

3. Para la unidad de destilacion al vacio, se eligié una torre sin condensador
ni rehervidor pero con una extraccion de calor en el domo de la torre para

proveer el reflujo necesario.

Fig3.36 Esquema de la Columna de Destilacion al Vacio

4. Se establecieron las corrientes de alimentacion: crudo reducido y vapor de
agotamiento, y las corrientes de salida: vapor de domo, residuo de vacio y
las 2 corrientes laterales correspondientes al GOLV y GOPV

respectivamente.
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Fig3.37 Construccion de la Torre de Vacio

5. Una vez que se han hecho todas las conexiones, se definen la
temperatura y presion en el domo y fondo de la columna.
6. Se corre al columna estableciendo los siguientes parametros:
a. Flujo del liquido a enfriar en la extraccion de calor del domo
b. Temperatura de retorno de este liquido
c. Flujo de descarga de la corriente de GOLV
d. Flujo de descarga de la corriente de GOPV
7. Sila columna no converge en las primeras iteraciones, se deben modificar
los estimados iniciales de los parametros establecidos hasta lograr la
convergencia.
8. Posteriormente se afiaden simultdneamente las 2 extracciones de calor y
se resuelven con el procedimiento descrito en la seccion de la columna

atmosférica.
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TREN DE INTERCAMBIO DE CALOR

1. Una vez resueltas ambas columnas, se tienen los productos de la
destilacion del crudo, las cuales se van a almacenar previo
enfriamiento de las mismas.

2. Para enfriar las fracciones del petréleo, estas corrientes se hacen pasar
a través del tren de intercambio de calor con el crudo “frio”. Con ello,
el crudo se precalienta, enfriando las corrientes calientes. Esto permite
también la disminucion de la carga térmica en horno que se localiza
justo antes de la columna atmosférica.

3. Para generar el tren de intercambio de calor, se hace el arreglo
conectando las corrientes conforme a los planos. Una vez conectadas,
se asegura que la diferencia en las temperaturas de entrada y salida
de la corriente fria y caliente tenga un AT de por lo menos 10 grados,
para evitar el “cruce” de temperaturas y se “corre” la simulacién
especificando una de las temperaturas de salida en cada

intercambiador de calor.
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C. Seleccion de Equipo

El agotamiento con vapor se realiza en columnas en etapas. Una columna en
etapas es un recipiente cilindrico vertical a presion en el que el vapor y el liquido,
que se encuentran a contracorriente, entran en contacto en una serie de etapas
o platos. El liquido fluye a través de cada plato inundandolo y cuando llega a la

altura del borde y la rebasa, escurre por accion de la gravedad al plato inferior.

El vapor fluye hacia arriba a través de las aberturas de cada plato,
burbujeando en el liquido que se encuentra inundando el plato. Cuando las
aberturas son solo huecos, ninguna de los 5 regimenes de flujo a dos fases
ocurre. El régimen mas comun y favorecido es el régimen espuma en el que la
fase liquida es continua y el gas pasa en forma de aviones o en serie de

burbujas.

] Gas out

Liguid
in

Gasg In —

| Liquid out

Fig3.38 Columna de Agotamiento por Etapas
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Idealmente, el liquido no arrastra burbujas de vapor al plato inferior ni el

vapor se lleva gotas de liquido al plato superior.

Fig3.39 Régimen espuma para contacto en el plato

Con un buen nivel de contacto entre el liquido y el vapor, se alcanza el
equilibrio entre el vapor que sale y la fase liquida. Las aberturas mas comunes
en el plato para el paso del vapor son las perforaciones, las valvulas y las
capuchas de burbujeo. Las mas simples son las perforaciones, que van de 1/8 a
1% pulgada de diametro, llamados platos perforados. Un plato con valvulas tiene
aberturas mas grandes, de 1 a 2 pulgadas de diametro. A cada hueco se le
ajusta una valvula, que consiste en una tapa con patas o una jaula que define la
altura verticalmente y mantiene la ubicacion horizontal de la vélvula. Si no hay
flujo de vapor, cada vélvula cubre un hueco. Si el flujo de vapor incrementa, la
vélvula se eleva, proveyendo una abertura mas grande para que el vapor fluya
en el liquido creando una especie de espuma. Un plato de capucha de burbujeo
consiste en una capucha arreglada de 3 a 6 pulgadas de diametro, montada
sobre y debajo de un elevador concéntrico de 2 a 3 pulgadas de diametro. La
capucha tiene cortes rectangulares alrededor. El vapor fluye a través de la
abertura del plato hacia el elevador y sale por los cortes de la capucha en el

liquido para formar una espuma.
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Perforaciones Vélvulas Capuchas de Burbujeo

-t Plate

i = Leg

Vapor flow Vapor flow Vapor fiow

Fig3.40 Tipos de abertura en el plato para el paso de vapor en el liquido

Fig3.41 Vista superior de un Plato con Valvulas
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Table 6.2 Comparison of Types of Trays

Sieve Valve Bubble-Cap

Trays Trays Trays
Relative cost 1.0 1.2 20
Pressure drop Lowest Intermedijate Highest
Efficiency Lowest Highest Highest
Vapor capacity Highest  Highest Lowest
Typical turndown 2 4 5

ratio

Fig3.42 Comparacién de los tipos de platos

Eficiencia de Etapas

Los métodos para determinar los requerimientos de absorcion y agotamiento
por etapa asumen equilibrio respecto a los balances de materia y energia. Para
determinar el nUmero de platos real, el nimero de etapas en equilibrio debe ser

ajustado con la eficiencia de etapa (eficiencia de plato).

El concepto de eficiencia de etapa es aplicable a equipos en donde las fases
entran en contacto y luego se separan, esto es, cuando se identifican etapas

discretas.

La aproximacion mas simple para columnas en etapas es aplicar una
eficiencia general por etapa definida como:
Eo=Ni/Na
Donde:
Eo es la fraccion de la eficiencia total de la etapa, usualmente menor a 1.0
N¢ es el numero calculado (tedrico) de etapas

N, es el niumero real de etapas requerido.
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La eficiencia total de la etapa es una funcién compleja de:

1. La geometria y el disefio de los platos
2. El flujo y direccién de las corrientes liquido y vapor

3. La composicion y propiedades de las corrientes liquido y vapor

Para flujos cercanos a la capacidad limite, Eo depende de de las propiedades

fisicas de las corrientes liquido y vapor.

Los valores de Ep se pueden predecir por cualquiera de los siguientes

métodos:

1. Comparacion de los datos de desempefio de columnas industriales para
sistemas similares

2. Uso de los modelos de eficiencia empiricos derivados de datos de
columnas industriales

3. Uso de modelos semi-tedricos basados en las tasas de transferencia de
masa y energia

4. Datos de escalamiento de datos obtenidos con plantas piloto

Estos métodos se pueden aplicar para diversos meétodos de separacion liquido-

vapor como son la destilacion, absorcion y agotamiento.
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Diametro de Platos

Para un flujo dado de liquido, en una columna de platos perforados, existe un
flujo maximo de vapor mas alla del cual la columna empieza a inundarse debido
a un remanente de liquido en el borde de descarga. Si esta condicion se
mantiene, el vapor arrastra liquido al salir de la columna. La inundacion en el
borde de descarga es ocasionada por el liquido remanente y esto sucede debido
a que los bordes de descarga tienen un area de seccidn transversal inadecuada
gue no permite el flujo de liquido. Esto raramente ocurre cuando el area de
seccion transversal es por lo menos el 10% del area de seccién transversal total

de la columna y el espacio entre los platos es por lo menos 24 pulgadas.
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CAPITULO IV.

Analisis de Resultados

En este capitulo se hizo un analisis a detalle de las corrientes que estan
involucradas a los largo del proceso. Se hace la comparacion entre los resultados
obtenidos a partir de la simulacion en HYSYS y los resultados expuestos en las
bases de disefio de la Planta Combinada U10000. También se incluyen los
diagramas de cada seccion del proceso que se obtuvieron en el simulador asi

como las graficas de desempefio de las columnas de destilacion.
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Andlisis de Resultados

A. Tablas Comparativas de Resultados

De acuerdo con el esquema de la refineria, la primera parte del proceso es el

tren de

continuacion y se puede apreciar la comparacion con los resultados del IMP:

intercambio de calor.

Los

Tablas de la seccion de precalentamiento de crudo

resultados obtenidos se muestran a

HYSYS IMP HYSYS IMP
Nombre CRUDO | CRUDO | 9% Error 40 40 % Error
Fraccion Vapor 0 0 0 0
Temperatura (°C) 140 140 0.25% 140 140 0.25%
Presiéon (Kg/Zcm?® _g) 38.1 38.1 0.00% 38.1 38.1 0.00%
Flujo Masico (Kg/h) 919,359 | 917,234 0.23% 459,679 | 458,617 0.23%
Flujo Volumetrico (BPD) 150,000 | 150,000 0.00% 75,000 | 75,000 0.00%
HYSYS IMP HYSYS IMP
Nombre 41 41 %o Error 42 42 %o Error
Fracciéon Vapor 0 0 0 0
Temperatura (°C) 157 159 1.07% 180 191 5.66%
Presion (KgZcm?_g) 34.5 34.5 0.00% 31.9 31.9 0.09%
Flujo Masico (Kg/h) 459,679 | 458,617 0.23% 459,679 | 458,617 0.23%
Flujo Volumetrico (BPD) 75,000 | 75,000 0.00% 75,000 | 75,000 0.00%
HYSYS IMP HYSYS IMP
Nombre 43 43 %0 Error 44 44 %0 Error
Fracciéon Vapor 0 0 0 0
Temperatura (°C) 140 140 0.25% 153 154 0.65%
Presion (Kg/cm?® g) 38.1 38.1 0.00% 34.5 34.5 0.00%
Flujo Masico (Kg/h) 459,679 | 458,617 0.23% 459,679 | 458,617 0.23%
Flujo Volumetrico (BPD) 75,000 | 75,000 0.00% 75,000 | 75,000 0.00%
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HYSYS IMP HYSYS IMP
Nombre 45 45 %06 Error 46 46 %o Error
Fraccién Vapor 0 0 0 0
Temperatura (°C) 178 189 5.77% 179 190 5.71%
Presion (Kg/cmz_g) 31.6 31.6 0.13% 31.6 31.6 0.13%
Flujo Masico (Kg/Zh) 459,679 | 458,617 0.23% 919,359 | 917,234 0.23%
Flujo Volumetrico (BPD) 75,000 | 75,000 0.00% 150,000 | 150,000 0.00%
HYSYS IMP HYSYS IMP
Nombre 47 47 %0 Error 48 48 %0 Error
Fraccion Vapor 0 0 0 0
Temperatura (°C) 217 220 1.50% 224 225 0.58%
Presion (Kg/cm?® g) 27.7 27.7 0.02% 26.3 26.3 0.02%
Flujo Masico (Kg/Zh) 919,359 | 917,234 0.23% 919,359 | 917,234 0.23%
Flujo Volumetrico (BPD) 150,000 | 150,000 0.00% 150,000 | 150,000 0.00%
HYSYS IMP HYSYS IMP
Nombre 49 49 %06 Error 50 50 %06 Error
Fraccion Vapor 0 0 0 0
Temperatura (°C) 231 238 2.90% 232 238 2.58%
Presion (Kg/cmz_g) 21.6 21.6 0.23% 46.0 46.0 0.00%
Flujo Masico (Kg/h) 919,359 | 917,234 0.23% 919,359 | 917,234 0.23%
Flujo Volumetrico (BPD) 150,000 | 150,000 0.00% 150,000 | 150,000 0.00%
HYSYS IMP HYSYS IMP
Nombre 51 51 %6 Error 52 52 %o Error
Fraccion Vapor 0 0 0
Temperatura (°C) 242 245 1.36% 250 263 4.91%
Presion (Kg/cm? g) 42.8 42.8 0.11% 36.9 36.9 0.08%
Flujo Masico (Kg/h) 919,359 | 917,234 0.23% 919,359 | 917,234 0.23%
Flujo Volumetrico (BPD) 150,000 | 150,000 0.00% 150,000 | 150,000 0.00%
HYSYS IMP HYSYS IMP
Nombre 53 53 %06 Error 54 54 %06 Error
Fraccion Vapor 0 0 0 0
Temperatura (°C) 269 277 2.78% 286 286 0.11%
Presion (Kg/cm?® g) 32.3 32.3 0.03% 28.2 28.2 0.04%
Flujo Masico (Kg/h) 919,359 | 917,234 0.23% 919,359 | 917,234 0.23%
Flujo Volumetrico (BPD) 150,000 | 150,000 0.00% 150,000 | 150,000 0.00%
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HYSYS IMP HYSYS IMP
Nombre 55 55 %0 Error 56 56 %0 Error
Fraccion Vapor 0 0 0 0
Temperatura (°C) 306 306 0.16% 306 302 1.32%
Presion (Kg/cm?® g) 22.0 22.0 0.05% 17.4 17.4 0.00%
Flujo Masico (Kg/h) 919,359 | 917,234 0.23% 919,359 | 917,234 0.23%
Flujo Volumetrico (BPD) 150,000 | 150,000 0.00% 150,000 | 150,000 0.00%
HYSYS IMP HYSYS IMP
Nombre 69 69 %o Error 70 70 %o Error
Fracciéon Vapor 0 0 0 0
Temperatura (°C) 364 236 54.09% 180 187 3.70%
Presion (Kg/cm?® g) 12.7 12.7 0.24% 11.8 11.8 0.08%
Flujo Masico (Kg/Zh) 49,492 | 307,819 | 83.92% 49,492 | 307,819 | 83.92%
Flujo Volumetrico (BPD) 8,795 54,871 83.97% 8,795 54,871 83.97%
HYSYS IMP HYSYS IMP
Nombre 103 103 %o Error 104 104 %o Error
Fraccion Vapor 0 0 0 0
Temperatura (°C) 275 256 7.45% 200 173 15.34%
Presion (Kg/cmz_g) 11.8 11.8 0.09% 11.7 11.7 0.25%
Flujo Masico (Kg/h) 84,591 | 91,420 7.47% 84,591 | 91,420 7.47%
Flujo Volumetrico (BPD) 14,500 | 15,750 7.93% 14,500 | 15,750 7.93%
HYSYS IMP HYSYS IMP
Nombre 94 94 %0 Error 95 95 %0 Error
Fraccion Vapor 0 0 0
Temperatura (°C) 351 316 10.83% 268 254 5.37%
Presion (Kg/cm?® g) 20.2 20.2 0.05% 20.1 20.1 0.05%
Flujo Masico (Kg/Zh) 67,653 | 68,084 0.63% 67,653 | 68,084 0.63%
Flujo Volumetrico (BPD) 11,001 | 11,227 2.01% 11,001 | 11,227 2.01%
HYSYS IMP HYSYS IMP
Nombre 96 96 %o Error 64 64 %o Error
Fracciéon Vapor 0 0 0 0
Temperatura (°C) 189 173 9.04% 311 299 3.75%
Presion (Kg/cm?®_g) 20.0 20.0 0.25% 11.6 11.6 0.26%
Flujo Masico (Kg/h) 67,653 | 68,084 0.63% 134,873 | 261,069 | 48.34%
Flujo Volumetrico (BPD) 11,000 | 11,227 2.02% 23,087 | 44,551 48.18%
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HYSYS IMP HYSYS IMP
Nombre 65 65 %0 Error 66 66 %0 Error
Fraccién Vapor 0 0 0 0
Temperatura (°C) 276 258 6.72% 206 207 0.24%
Presion (Kg/cmz_g) 11.3 11.3 0.26% 11.0 11.0 0.27%
Flujo Masico (Kg/Zh) 134,873 | 261,069 | 48.34% | 134,873 | 261,069 | 48.34%
Flujo Volumetrico (BPD) 23,087 44 551 48.18% 23,087 | 44,551 48.18%
HYSYS IMP HYSYS IMP
Nombre 134 134 %0 Error 135 135 %0 Error
Fraccion Vapor 0 0 0 0
Temperatura (°C) 308 308 0.14% 294 278 5.68%
Presion (Kg/cm?® g) 14.3 14.3 0.21% 13.1 13.1 0.00%
Flujo Masico (Kg/Zh) 483,374 | 510,983 5.40% 483,374 | 510,983 5.40%
Flujo Volumetrico (BPD) 75,370 79,679 5.41% 75,370 | 79,679 5.41%
HYSYS IMP HYSYS IMP
Nombre 136 136 %o Error 60 60 %6 Error
Fraccién Vapor 0 0 0 0
Temperatura (°C) 226 226 0.02% 369 354 4.39%
Presion (Kg/cmz_g) 11.3 11.3 0.27% 10.7 10.7 0.38%
Flujo Masico (Kg/h) 483,374 | 510,983 5.40% 188,892 | 160,221 | 17.90%
Flujo Volumetrico (BPD) 75,370 79,679 5.41% 30,000 | 26,146 14.74%
HYSYS IMP HYSYS IMP
Nombre 61 61 %0 Error 62 62 %0 Error
Fraccion Vapor 0 0 0 0
Temperatura (°C) 291 305 4.48% 246 267 8.05%
Presion (Kg/cm? g) 10.1 10.1 0.40% 8.7 8.7 0.34%
Flujo Masico (Kg/h) 188,892 | 160,221 | 17.90% | 188,892 | 160,221 | 17.90%
Flujo Volumetrico (BPD) 30,000 26,146 14.74% 30,000 | 26,146 14.74%
HYSYS IMP HYSYS IMP
Nombre 127 127 %o Error 128 128 %o Error
Fraccion Vapor 0 0 0 0
Temperatura (°C) 382 361 5.99% 324 320 1.06%
Presion (Kg/cm? g) 31.0 31.0 0.00% 29.3 29.3 0.00%
Flujo Masico (Kg/h) 329,125 | 444,206 | 25.91% | 329,125 | 444,206 | 25.91%
Flujo Volumetrico (BPD) 47,374 63,419 25.30% 47,374 | 63,419 25.30%
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HYSYS IMP HYSYS IMP

Nombre 129 129 %0 Error 105 105 %0 Error

Fraccion Vapor 0 0 0 0

Temperatura (°C) 269 292 7.91% 200 173 15.34%

Presion (Kg/cm?® g) 275 27.5 0.00% 11.7 11.7 0.25%

Flujo Masico (Kg/h) 329,125 | 444,206 | 25.91% | 84,591 | 91,420 7.47%

Flujo Volumetrico (BPD) 47,374 | 63,419 25.30% | 14,500 | 15,750 7.93%
HYSYS IMP

Nombre 210 210 %o Error

Fracciéon Vapor 0 0

Temperatura (°C) 188 173 9.04%

Presion (Kg/cm?® g) 20.0 20.0 0.25%

Flujo Masico (Kg/Zh) 67,653 | 68,084 0.63%

Flujo Volumetrico (BPD) 11,001 | 11,227 2.01%

De acuerdo con los resultados anteriores, se observa que para las corrientes

gue corresponden al calentamiento del crudo (40-56), la temperatura del crudo
va aumentando de manera similar a lo largo del intercambio de calor para
alcanzar una temperatura de alimentacién al horno de: 306 °C para HYSYS y
302°C para el IMP.

Las corrientes 68, 69, 70 y 72 corresponden a la segunda extraccion de calor
de la columna atmosférica. El flujo en BPD obtenido de HYSYS tiene una
diferencia significativa respecto al resultado del IMP debido a que a la
temperatura de la columna en el plato 16 (271°C), la extraccion de 8,795 BPD,
gue retornaran a la columna principal a una temperatura de 150°C, es suficiente
para condensar el Diesel.

Exactamente lo mismo sucedié con las corrientes 63, 64, 65, 66 y 67, que
corresponden a la tercera extraccion de calor de la columna atmosférica, de
acuerdo con los resultados de HYSYS la temperatura del liquido extraido en el
plato 22 (327°C) es suficientemente alta para que el flujo requerido para

condensar el GOPA sea menor.
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De igual forma, en la cuarta extraccion de calor hay una diferencia
considerable en las corrientes 59, 60, 61 y 62 entre los resultados del IMP y lo
obtenido en HYSYS, esto se debe también a la diferencia de temperaturas en la

columna a la altura del plato 28.
Las corrientes 127, 128 y 129 tienen un porcentaje de error alto debido a que
el volumen de combustible que no se logré recuperar en los agotadores laterales,

se recupera en el fondo de la columna como parte del residuo atmosférico.

El resto de las corrientes tienen un porcentaje de error igual o0 menor al 15%

gue es considerablemente aceptable.

La segunda parte del proceso es el fraccionamiento a presion atmosférica.

Tabla de resultados para la columna de destilacion atmosférica

VAPOR DE AGOTAMIENTO

HYSYS IMP HYSYS IMP
Nombre Crudo | Crudo | % error | 201 201 | 9% error
Fraccion Vapor 0.7 Mix 1 1
Temperatura (°C) 400 375 6.7% 343 343 0.0%
Presion (Kg/cm?® g) 1.9 1.9 1.7% 2.5 2.5 0.0%
Flujo Masico (Kg/h) 919,359 | 919,359 0.0% 4,500 | 4,500 0.0%
Flujo Volumetrico (BPD) | 150,000 | 150,000 | 0.0% N/A N/A

HYSYS IMP HYSYS IMP
Nombre 202 202 %o error | 203 203 %0 error
Fracciéon Vapor 1 1 1 1
Temperatura (°C) 343 343 0.0% 343 343 0.0%
Presion (Kg/cm?® g) 2.5 2.5 1.3% 2.5 2.5 1.3%
Flujo Masico (Kg/h) 2,464 2,464 0.0% 2,676 | 2,721 1.6%
Flujo Volumetrico (BPD) N/A N/A N/A N/A
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HYSYS IMP HYSYS IMP

Nombre 204 204 %o error | 205 205 | %o error
Fraccion Vapor 1 1 1 1
Temperatura (°C) 343 343 0.0% 343 343 0.0%
Presion (Kg/cm?® g) 2.5 2.5 1.3% 2.5 2.5 1.3%
Flujo Masico (Kg/h) 3,147 3,147 0.0% 2,682 | 2,682 0.0%
Flujo Volumetrico (BPD) N/A N/A N/A N/A

En las tablas de vapor de agotamiento no hay diferencias considerables

debido a que los flujos masicos del vapor se tienen como datos.

SALIDAS

HYSYS IMP HYSYS IMP
Nombre 77 77 % error 89 89 % error
Fraccion Vapor 1 1 0 0
Temperatura (°C) 133 148 10.5% 399 364 9.5%
Presion (Kg/cm? g) 1.1 1.1 4.3% 1.8 1.8 1.6%
Flujo Masico (Kg/h) 122,738 | 274,335 | 55.3% 551,557 | 524,440 5.2%
Flujo Volumetrico (BPD) 24,177 | 53,049 54.4% 83,066 | 78,021 6.5%

HYSYS IMP HYSYS IMP
Nombre 118 118 % error 110 110 %0 error
Fraccion Vapor 0 0 0 0
Temperatura (°C) 197 168 17.4% 211 203 3.7%
Presion (Kg/cm’®_g) 1.2 1.4 13.4% 1.4 1.5 9.9%
Flujo Masico (Kg/h) 79,256 | 80,633 1.7% 25,420 | 25,258 0.6%
Flujo Volumetrico (BPD) 14,550 | 14,759 1.4% 4,500 4,500 0.0%

HYSYS IMP HYSYS IMP
Nombre 102 102 % error 93 93 % error
Fraccién Vapor 0 0 0 0
Temperatura (°C) 274 255 7.4% 350 316 10.8%
Presion (Kg/cm’®_g) 1.5 1.5 2.0% 1.6 1.6 2.1%
Flujo Masico (Kg/h) 84,591 | 91,420 7.5% 67,653 | 68,084 0.6%
Flujo Volumetrico (BPD) 14,500 | 15,750 7.9% 11,001 | 11,227 2.0%
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HYSYS IMP HYSYS IMP
Nombre 119 119 % error 111 111 % error
Fraccion Vapor 0 0 0 0
Temperatura (°C) 198 168 17.5% 211 203 3.7%
Presion (Kg/cm’® g) 10.7 10.7 0.2% 11.7 11.7 0.2%
Flujo Masico (Kg/h) 79,256 | 80,633 1.7% 25,420 | 25,258 0.6%
Flujo Volumetrico (BPD) 14,550 | 14,759 1.4% 4,500 4,500 0.0%

HYSYS IMP HYSYS IMP
Nombre 103 103 % error 94 94 % error
Fraccién Vapor 0 0 0 0
Temperatura (°C) 275 256 7.5% 351 316 10.8%
Presion (Kg/cm® g) 11.8 11.8 0.1% 20.2 20.2 0.0%
Flujo Masico (Kg/h) 84,591 | 91,420 7.5% 67,653 | 68,084 0.6%

Flujo Volumetrico (BPD) 14,500 | 15,750 7.9% 11,001 | 11,227 2.0%

Las diferencias en la corriente 77 se deben a que la temperatura en el domo
de la torre en la simulacion de HYSYS (133°C) es menor a la que se obtuvo en
los resultados del IMP (148°). Debido a esto, en los resultados del IMP se tiene
una mayor cantidad de agua e hidrocarburos en forma de vapor en el domo de
la torre. Sin embargo, al condensar el vapor del domo de la torre y separar el
agua amarga, se obtuvo un total de 22,641 BPD de Nafta en HYSYS mientras
gue en los resultados del IMP se obtuvieron 25,832 BPD, lo cual nos da un error

del 12.35 % que es aceptable.

Las corrientes 118 y 119 corresponden a la Turbosina producto que se
obtuvo del primer agotador lateral y el error de 17.5% corresponde a la
temperatura, la cual se corrige en la seccion de enfriamiento para enviar a

almacenamiento el producto.

El resto de las corrientes en la seccion de destilaciéon atmosférica tienen un %

de error menor o igual a 13.4% lo cual es aceptable.
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EXTRACCIONES DE CALOR Y AGOTADORES
HYSYS IMP HYSYS IMP
Nombre 73 73 %0 error 76 76 %0 error
Fraccion Vapor 0 0 0 0
Temperatura (°C) 233 200 16.5% 150 150 0.0%
Presion (Kg/cm? g) 1.3 1.3 0.4% 9.6 9.6 0.1%
Flujo Masico (Kg/h) 186,534 | 209,318 10.9% 186,534 | 209,318 10.9%
Flujo Volumetrico (BPD) 33,841 | 37,970 10.9% 33,841 | 37,970 10.9%
HYSYS IMP HYSYS IMP
Nombre 68 68 % error 72 72 % error
Fraccién Vapor 0 0 0 0
Temperatura (°C) 271 235 15.1% 150 150 0.0%
Presion (Kg/cm® g) 1.4 1.4 0.8% 9.8 9.8 0.3%
Flujo Masico (Kg/h) 49,537 | 307,819 | 83.9% 49,537 | 307,819 | 83.9%
Flujo Volumetrico (BPD) 8,777 | 54,871 84.0% 8,777 | 54,871 84.0%
HYSYS IMP HYSYS IMP
Nombre 67 67 % error 63 63 % error
Fraccion Vapor 0 0 0 0
Temperatura (°C) 201 207 2.7% 327 299 9.4%
Presion (Kg/cm? g) 10.0 10.0 0.1% 1.5 15 1.1%
Flujo Masico (Kg/h) 69,465 | 261,069 | 73.4% | 69,465 | 261,069 73.4%
Flujo Volumetrico (BPD) | 11,772 | 44,551 73.6% | 11,772 | 44,551 73.6%
HYSYS IMP HYSYS IMP
Nombre 62 62 %0 error 59 59 %0 error
Fraccion Vapor 0 0 0 0
Temperatura (°C) 267 267 0.0% 393 353 11.1%
Presion (Kg/cm®_g) 1.6 8.7 81.1% 1.6 3.4 51.6%
Flujo Masico (Kg/Zh) 63,374 | 160,221 | 60.4% | 63,374 | 214,371 70.4%
Flujo Volumetrico (BPD) 9,932 | 26,146 62.0% 9,932 | 34,983 71.6%
HYSYS IMP HYSYS IMP
Nombre 116 116 %0 error 117 117 %0 error
Fracciéon Vapor 0 0 1 1
Temperatura (°C) 210 179 17.0% 208 177 17.8%
Presion (Kg/cm? g) 1.2 1.3 2.7% 1.2 1.3 5.1%
Flujo Masico (Kg/h) 89,872 | 92,385 2.7% 11,296 | 14,434 21.7%
Flujo Volumetrico (BPD) | 16,557 | 17,020 2.7% 2,110 | 2,666 20.9%
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HYSYS IMP HYSYS IMP
Nombre 108 108 % error 109 109 % error
Fracciéon Vapor 0 0 1 1
Temperatura (°C) 259 214 21.1% 240 211 13.8%
Presion (Kg/cm®_g) 1.4 1.4 1.5% 1.4 1.4 3.8%
Flujo Masico (Kg/h) 44,043 | 28,979 52.0% | 21,770 | 4,572 376.1%
Flujo Volumetrico (BPD) 7,856 5,197 51.2% 3,832 827 363.6%
HYSYS IMP HYSYS IMP
Nombre 100 100 %0 error 101 101 %o error
Fraccion Vapor 0 0 1 1
Temperatura (°C) 299 268 11.7% 292 265 10.4%
Presion (Kg/cm® g) 1.5 1.4 4.8% 1.5 1.4 4.7%
Flujo Masico (Kg/h) 112,165 | 106,657 5.2% 30,250 | 17,959 68.4%
Flujo Volumetrico (BPD) | 19,381 | 18,499 4.8% 5,285 3,160 67.2%
HYSYS IMP HYSYS IMP
Nombre 91 91 % error 92 92 % error
Fraccion Vapor 0 0 1 1
Temperatura (°C) 359 328 9.4% 357 325 9.7%
Presion (Kg/cm® g) 1.6 1.5 3.9% 1.6 1.5 3.9%
Flujo Masico (Kg/h) 76,324 | 80,276 4.9% 9,523 | 14,657 35.0%
Flujo Volumetrico (BPD) 12,504 | 13,345 6.3% 1,633 | 2,490 34.4%

Respecto a las corrientes 116 y 117, éstas se refieren al primer agotador

lateral de la columna de destilacion atmosférica. La temperatura en el plato 8 del

la columna de destilacion atmosférica en la simulaciéon de HYSYS es mayor que

en los resultados del IMP, debido a esto, hay una mayor proporcion de vapor

respecto al liquido en esta etapa para alimentar la salida al agotador lateral.
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Posteriormente se lleva a cabo el procesamiento del crudo reducido en la seccién

de separacion al vacio.

Tabla de resultados para la columna de destilacion al vacio

ENTRADAS

HYSYS IMP HYSYS IMP
Nombre 125 125 %o Error 207 207 %o Error
Fraccion Vapor 1 1 1 1
Temperatura (°C) 399 399 0.1% 343 343 0.0%
Presion (Kg/cm?® g) 40.6mmHg | 40.6mmHg 0.1% 2.5 2.5 0.0%
Flujo Masico (Kg/h) 554,704 | 527,587 5.1% 4,196 4,196 0.0%
Flujo Volumetrico (BPD) 83,542 | 78,497 6.4% 635 634 0.1%

SALIDAS

HYSYS IMP HYSYS IMP
Nombre 145 145 %o Error 148 148 %o Error
Fraccion Vapor 1 1 0 0
Temperatura (°C) 134 65 106.1% 196 70 180.3%
Presion (Kg/cm?® g) 9.7mmHc | 10mmhe 0.1% 11.4 11.9 4.2%
Flujo Masico (Kg/h) 29,585 7,665 286.0% | 79,616 | 80,083 0.6%
Flujo Volumetrico (BPD) 5,105 1,162 339.5% | 12,996 12,996 0.0%

HYSYS IMP HYSYS IMP
Nombre 137 137 %o Error 126 126 %6 Error
Fraccion Vapor 0 0 0 0
Temperatura (°C) 307 226 35.7% 381 360 5.8%
Presion (Kg/cm’®_g) 11.0 11.3 2.4% | 31.1mmug | 31.1mmig 0.0
Flujo Masico (Kg/Zh) 120,573 | 119,923 0.5% 329,125 | 444,206 | 25.9%
Flujo Volumetrico (BPD) 18,700 | 18,700 0.0% 47,374 | 63,419 25.3%

El perfil de temperatura en la columna de destilacion al vacio es claramente

mas elevado en la simulacion de HYSYS que en los resultados obtenidos por el IMP.

Debido a esto la corriente 145, que corresponde al vapor que sale por el domo de

la columna, tiene un flujo masico mucho mayor en la simulacién de HYSYS que en

los resultados del IMP. Este perfil de temperatura también ocasiona que las

fracciones que se obtienen del crudo reducido tengan intervalos de corte a

temperaturas mas altas y por lo tanto seria de esperarse que las fracciones de
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GOLV y GOPV tuvieran una gravedad APl muy baja. La gravedad APl que se tiene
en el GOLV es de 21.2 y en el GOPV es de 13.85, lo cual es aceptable y no genera
un problema para la obtencion de estos productos. Como el flujo volumétrico que
se obtuvo de los productos (GOLV y GOPV) mediante la simulacién con HSYSYS es
igual al flujo volumétrico obtenido por el IMP, el % de error que se presenta en la
temperatura de las corrientes 137 y 148 no tiene mayor relevancia y puede ser

corregido en la seccion de enfriamiento de los productos.

Debido a que en la simulacion con HYSYS una gran parte del volumen salio de

la torre como vapor a través del domo de la columna, la corriente 126 que

corresponde al fondo de la torre presenta una gran diferencia con respecto a los

resultados que se obtuvieron por el IMP.

EXTRACCIONES DE CALOR

HYSYS IMP HYSYS IMP
Nombre 138 138 %o Error 133 133 %o Error
Fraccion Vapor 0 0 0 0
Temperatura (°C) 199 220 9.5% 307 308 0.3%
Presion (Kg/cm?_g) 9.6 9.9 2.6% 14.4 14.6 1.4%
Flujo Masico (Kg/h) 199,880 | 391,059 | 48.9% 287,590 | 598,046 51.9%
Flujo Volumetrico (BPD) 31,000 | 60,979 49.2% 44,600 | 93,255 52.2%
HYSYS IMP
Nombre 132 132 % Error
Fraccion Vapor 0 0
Temperatura (°C) 308 308 0.1%
Presion (Kg/cm®_g) 14.0 14.3 2.3%
Flujo Masico (Kg/Zh) 87,689 | 87,064 0.7%
Flujo Volumetrico (BPD) 13,600 | 13,576 0.2%

Evidentemente los flujos de las extracciones de calor que se obtuvieron con la

simulacion en HYSYS (corrientes 138 y 133) son mucho menores que los que se

obtuvieron de los resultados del IMP, esto va de la mano con el hecho de que el

perfil de temperatura en HYSYS sea mucho mayor que el del IMP.
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Una parte adicional del proceso es la condensacién del vapor de domo de la

columna atmosférica para la obtencion de Nafta.

CONDENSADORES PARA NAFTA

HYSYS IMP HYSYS IMP
Nombre 78 78 %0 Error 81 81 %o Error
Fracciéon Vapor 0.85 0.85 1 1
Temperatura (°C) 115 115 0.2% 114 114 0.1%
Presion (Kg/cm®_g) 0.7 0.7 0.4% 0.7 0.7 0.4%
Flujo Masico (Kg/h) 122,738 | 274,335 | 55.3% 92,750 | 159,107 | 41.7%
Flujo Volumetrico (BPD) 24,177 | 53,049 54.4% 18,370 | 30,926 40.6%
HYSYS IMP HYSYS IMP
Nombre 84 84 % Error 85 85 % Error
Fraccion Vapor 0 0 0 0
Temperatura (°C) 38 38 0.0% 38 38 0.0%
Presion (Kg/cm?_g) 0.6 0.4 38.5% 0.6 0.4 70.6%
Flujo Masico (Kg/h) 92,750 | 159,107 | 41.7% 10,139 | 33,693 69.9%
Flujo Volumetrico (BPD) 18,370 | 30,926 40.6% 1,534 | 5,093 69.9%
HYSYS IMP HYSYS IMP
Nombre 87 87 %0 Error 88 88 %0 Error
Fracciéon Vapor 0 0 0 0
Temperatura (°C) 38 38 0.0% 38 38 0.5%
Presion (Kg/cm® g) 0.6 0.4 70.6% 8.9 8.9 0.1%
Flujo Masico (Kg/h) 82,604 | 125,414 | 34.1% | 82,604 | 125,414 | 34.1%
Flujo Volumetrico (BPD) 16,834 | 25,832 34.8% 16,834 | 25,832 34.8%
HYSYS IMP
Nombre 3 3 % Error
Fraccion Vapor 0 0
Temperatura (°C) 60 38 55.5%
Presion (Kg/cm?_g) 6.0 6.0 0.0%
Flujo Masico (Kg/h) 112,592 | 125,414 10.2%
Flujo Volumetrico (BPD) 22,641 | 25,832 12.4%
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La corriente 78 corresponde a la corriente 77 con diferencia en la temperatura
en la fraccion vapor. De acuerdo con los resultados obtenidos con el simulador, a
partir de la corriente 78 parcialmente vaporizada, se separa la fase liquida en la
corriente 81 la cual recupera el 24.44% de hidrocarburos. En los resultados
obtenidos por el IMP, la corriente 81 recupera 42.01% de hidrocarburos. La
corriente 84 corresponde a la condensacion total de la corriente 81.
Posteriormente la corriente 84 se alimenta a un separador de 3 fases en la que el
vapor es practicamente cero para ambos casos (HYSYS e IMP), la corriente 85
corresponde al volumen de agua amarga recuperada y la corriente 88 junto con el

fondo del primer separador de 2 fases, formaran la Nafta producto.

Finalmente se tienen los siguientes productos:

PRODUCTOS

HYSYS IMP HYSYS IMP
Nombre NAFTA %o Error TURBOSINA %o Error
Fraccion Vapor 0 0 0 0
Temperatura (°C) 38 38 0.9% 38 38 0.0%
Presion (Kg/cm? g) 6.0 6.0 0.0% 6.0 6.0 0.0%
Flujo Masico (Kg/h) 112,592 | 125,414 | 10.2% 79,256 | 80,633 1.7%
Flujo Volumetrico (BPD) 22,641 | 25,832 12.4% 14,550 | 14,759 1.4%

HYSYS IMP HYSYS IMP
Nombre QUEROSINA % Error DIESEL %o Error
Fraccion Vapor 0 0 0 0
Temperatura (°C) 38 38 0.0% 93 93 0.2%
Presion (Kg/cm? g) 6.0 6.0 0.0% 6.0 6.0 0.0%
Flujo Masico (Kg/h) 25,420 | 25,258 0.6% 84,591 | 91,420 7.5%
Flujo Volumetrico (BPD) 4,500 4,500 0.0% 14,500 | 15,750 7.9%

HYSYS IMP HYSYS IMP
Nombre GOPA % Error GOLV % Error
Fraccion Vapor 0 0 0 0
Temperatura (°C) 70 70 0.0% 91 70 30.0%
Presion (Kg/cm® g) 6.0 6.0 0.0% 6.0 6.0 0.0%
Flujo Masico (Kg/h) 67,653 | 68,084 0.6% 79,616 | 80,083 0.6%
Flujo Volumetrico (BPD) 11,001 | 11,227 2.0% 12,996 | 12,996 0.0%
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HYSYS IMP HYSYS IMP
Nombre GOPV % Error RES VAC % Error
Fraccion Vapor 0 0 0 0
Temperatura (°C) 226 226 0.2% 268 360 25.5%
Presion (Kg/cm’®_g) 16.9mmrg | 10.3mmug | 64.1% | 27.50mhg | 3Lmmbg 11.3%
Flujo Masico (Kg/h) 120,573 | 119,923 0.5% 329,125 | 444,206 | 25.9%
Flujo Volumetrico (BPD) 18,700 | 18,700 0.0% 47,374 | 46,276 2.4%

De los cuales, las diferencias en temperatura y presion se pueden corregir al

enviar los productos a almacenamiento.

Las diferencias en el volumen de productos, entre los resultados obtenidos con
el simulador HYSYS vy los obtenidos por el IMP presentan un % de error menor o
igual al 12.4%.
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B. Diagramas de la Simulacioén

De acuerdo con las bases de disefio de la planta combinada U10000, se
genero el esquema del tren de intercambio de calor para el precalentamiento del
crudo. Consta de 24 intercambiadores de calor de diversas corrientes contra el
petroleo crudo, 4 divisores de flujo, 3 mezcladores de corrientes y 2 bombas.
Este esquema se muestra en la Figura 4.1.

El esquema de la unidad de destilacién a presién atmosférica consta de una
columna principal de 34 etapas, 4 agotadores laterales para la obtencion de
productos (Turbosina, , Diesel y GOPA) y 4 extracciones de calor para proveer el
flujo necesario de liquido a lo largo de la torre principal. Ademas, un
condensador a reflujo total en el domo de la torre para la obtencion de Nafta. El

diagrama es el siguiente:

o3

Fig4.2 Columna de Destilacion Atmosférica
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Para la seccion de recuperacion de Nafta, se tiene un sistema de
condensadores que permiten condensar el agua amarga y la nafta y
separarlas mediante equipos de separacion de tres fases. A continuacion se
muestra el esquema de separacion y obtencion de Nafta a partir de los

vapores del domo de la columna de destilacion atmosférica.
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Fig4.3 Esquema de recuperacién de Nafta

La unidad de procesamiento de crudo reducido, que opera al vacio, consta de
de una columna de destilacion de 10 etapas, una extraccion de calor que provee
el reflujo en el domo de la columna y 2 extracciones de calor laterales que
proporcionan el equilibrio de liquido dentro de la torre. El crudo reducido se
alimenta en la etapa 7. La figura 4.4 corresponde al esquema de destilacion al

vacio.

136



Capitulo IV Analisis de Resultados

|

132

126

Fig4.4 Columna de Destilacion al Vacio
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C. Graficas de desempefio de las Columnas de Destilacion

Las figuras 4.5 y 4.8 corresponden a los perfiles de temperatura de las

columnas de destilacién atmosférica y al vacio, respectivamente.

En la figura 4.5, se observa la disminucion de la pendiente de la gréfica en
las etapas donde se retorna liquido “frio” proveniente de las extracciones de
calor. Esto se debe a que en esos platos se mezcla una corriente de menor
temperatura, con el liquido que estaba en equilibrio con el vapor, y esto produce
una perturbacion térmica perceptible en la gréafica de desempefio. La
temperatura incrementa conforme descendemos a lo largo de la columna,
teniendo la maxima temperatura en el fondo de la misma. Los escalones que se
observan a partir de la etapa 35, corresponden a cada uno de los 4 agotadores
laterales que se tienen en la torre. En estos agotadores, la temperatura también

incrementa de domo a fondo.

Las figuras 4.6 y 4.9 muestran los perfiles de presion, el perfil es
practicamente lineal con la menor presion en el domo y la mayor en el fondo
de la columna. En la figura 5.6 se observa a partir de la etapa 35 la presién

de operacion de cada uno de los agotadores laterales.

La figura 4.7 corresponde a la distribucion del liquido y el vapor a lo largo de
la columna. Como se puede observar, el flujo de liquido disminuye en aquellos
platos que tienen salida de liquido para el agotador lateral y aumenta
considerablemente en los platos de retorno de las extracciones de calor. Los
flujos mayores tanto de liquido como de vapor se tienen en la parte superior de

la columna y van disminuyendo al acercarse al fondo.
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Temperature vs. Tray Position from Top

400 t,IEI
35".‘!5 ”fﬁ =
&) 3-::-:15 X l /
‘.c-'jl:j 25l’.'l§ l T%Ell
NI N
E 2-::-:E ”FPF =
150é§ﬁ
1l'_'ll'_'|E......................................................
0 10 20 30 47 50 &0
Fig4.5 Perfil de Temperatura Columna Atmosférica
Pressure vs. Tray Position from Top
1.80E
1.?D§ WJZFEH’ZZFT\
- 1.BD§
L & L
R =
E 1.2D§ "‘ZFFE
Lmi{ﬁ
1.DD§_......................................................

10 20 30 40 50 G0

Fig4.6 Perfil de Presién Columna Atmosférica

139



Capitulo IV Analisis de Resultados

Flow vs. Tray Position from Top
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Pressure vs. Tray Position from Top
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Comparacion del Volumen de Productos Obtenido

PRODUCTO DISENO | SIMULACION | ERROR
NAFTA 25,832 22,640 12.36%
TURBOSINA 14,759 14,550 1.42%
KEROSINA 4,500 4,500 0.00%
DIESEL 15,750 14,500 7.94%
GOPA 11,227 11,000 2.02%
RES ATM 78,021 83,070 6.47%
GOLV 12,996 12,996 0.00%
GOPV 18,700 18,700 0.00%
RESIDUO 46,276 47,370 2.36%
> PRODUCTOS 150,040 146,256 2.52%

Tabla 4.11 Comparacion de volumen de productos

En la tabla anterior se observa que la distribucion del volumen obtenido
de productos es muy similar a lo que se obtuvo en las bases de disefio del
IMP. Se alimentaron 150 000 BPD de Crudo Maya y de acuerdo con la tabla
anterior, el volumen liquido final corresponde a 146,256 BPD, esto se debe al
flujo de vapor que sale por el domo de columna de vacio (corriente 145). Sin
embargo, el volumen y las proporciones obtenidas de los productos
corresponden al desempefio tipico que tendria una planta combinada de

destilacion.

Con base en el analisis que se hizo corriente por corriente en la primera parte
de este capitulo, es claro que se puede mejorar el desempefio en algunos puntos
de las torres de destilacibn atmosférica y de vacio, y a su vez, mejorar el

rendimiento de los productos.
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Tabulando el porcentaje de agua presente en las corrientes que

corresponden a los productos, tenemos lo siguiente:

%HQO
Producto | HYSYS IMP
NAFTA 4.07% | 0.10%
TURBOSINA | 3.08% | 1.72%
4.96% | 1.79%
DIESEL 2.88% | 1.60%

GOPA 2.16% | 1.68%
GOLV 0.01% | 0.01%
GOPV 0.00% | 0.01%

Y el total de BPD de agua amarga recuperada en el domo de la columna de

destilacion atmosférica queda como sigue:

IMP HYSYS Error
| AGUA AMARGA | 5,093 | 1,534 | 69.88% |

Esto habla de presencia de grandes cantidades de agua en las corrientes
producto, lo cual debe ser disminuido para que los productos obtenidos cumplan
con las especificaciones requeridas. Los valores de referencia tomados para esta

comparacion son los resultados obtenidos por el IMP.
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CAPITULO V.

Conclusiones

Se generd el esquema de simulacién de la planta combinada U10000 con
ayuda del simulador de procesos HYSYS. La construccion de esta simulacion
estuvo fundamentada en las bases de disefio del proyecto, calculadas por el IMP,
y fue posible reproducir el disefio de los equipos, el acoplamiento del proceso y
el arreglo del tren de intercambio de calor. Las condiciones de operacion de las
unidades de fraccionamiento tuvieron una desviacion que provocé un porcentaje

de error maximo del volumen obtenido de productos del 12.4% para la Nafta.

Cabe mencionar que las especificaciones requeridas de los productos no
fueron satisfactoriamente alcanzadas debido a que los porcentajes de agua
presentes son muy elevados. Esto se debié en parte a que la calidad del vapor
alimentado a la columna atmosférica no fue suficiente para lograr llegar en
forma de vapor de agua al domo de la columna y contrario a esto, en cada
extraccion de calor, una parte del vapor presente en la etapa de retorno fue
condensado. Aunado a esto, una gran parte del vapor alimentado para
agotamiento en los equipos laterales, se condenso y salié junto con las corrientes

de producto.

144



Capitulo V Conclusiones

También es importante mencionar que una fraccién de los hidrocarburos que
debieron haber sido arrastrados a etapas superiores de la columna de destilacion
atmosférica quedaron como liquido en el fondo de la torre y fueron extraidos
como crudo reducido. Aun cuando a lo largo de la columna se tiene un perfil de
temperatura mayor en la simulacion obtenida con HYSYS, en algunos casos no
hay suficiente vapor que ayude al arrastre de los componentes ligeros hacia
etapas superiores para que mediante las corrientes de retorno a menor
temperatura puedan condensarse y obtener asi el volumen de productos

deseado en los agotadores laterales.

Debido a que HYSYS es un tipo de simulador que realiza los célculos
conforme los equipos son construidos y la informacion es alimentada, se pudo
dar seguimiento al comportamiento del crudo al mismo tiempo que se hacia
pasar por cada una de las diferentes etapas del proceso. Es decir, se registraron
los cambios en la fraccion vapor, temperatura, presion y composicion. Esto
permitid el rastreo de componentes ligeros y componentes hipotéticos en las
corrientes, con ello se facilitd el acercamiento a la separacién de los productos

deseados y por lo tanto, la convergencia de los equipos.

La planta combinada de destilacion U10000 fue disefiada para procesar una
alimentacion de crudo 100% Maya. Por lo anterior, HYSYS resultd ser una
herramienta muy adecuada para el objetivo del proyecto que fue, demostrar que
se pueden obtener los productos descritos en las bases de disefio con ayuda de

un simulador de procesos con una interfaz amigable.

El simulador de procesos HYSYS es un software de ingenieria muy adecuado
para el proceso que se lleva a cabo en nuestro proyecto, esta disefiado para
operaciones con mezclas de hidrocarburos y especialmente para la industria del
refinado de petroleo, esto genera un ambiente de trabajo amigable, facil de

comprender y sencillo de usar.
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Ademas, la secuencia de generacion del esquema de simulacion que utiliza

HYSYS, tiene un orden claro y légico.

Respecto a la construccion de equipos de operaciones unitarias, HYSYS
establece una serie de pasos que nos llevan de la mano y que van de acuerdo
con el procedimiento de disefio. Esto proporciona un nivel de confiabilidad alto y
la seguridad de que si detectamos un error podemos solucionarlo a tiempo

evitando asi arrastrarlo a las siguientes etapas.

Teniendo un caso base sobre el cual se va trabajando, se construyen los
equipos de acuerdo con las posibilidades que el simulador nos permita y una vez
disefiados los equipos, HYSYS nos da la posibilidad de modificarlos de acuerdo a
las necesidades de temperatura, presion, volumen o composicion que el proyecto
requiera. De esta manera se puede lograr cumplir con las especificaciones de los

productos.

El objetivo principal se cumplié al generar el esquema de simulacion de la
planta combinada U10000 de 150 OOOBPD de crudo Maya con resultados

favorables.
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CAPITULO VI.

Recomendaciones

Es necesario tomar en cuenta que la informacion que HYSYS nos da, es el
resultado de los datos que nosotros alimentamos y del los modelos
seleccionados. Por ello es muy importante que los datos del ensayo del crudo
sean correctos, que el tipo de crudo se pueda fraccionar en los productos que
estamos queriendo obtener, que las condiciones de alimentacion vayan acorde
con las recomendaciones (temperatura maxima del crudo para evitar el craqueo,
presencia de fraccion de crudo vaporizado) y que las condiciones de operacion
estén basadas en un disefio previo o se adecuen a criterios establecidos. En el
caso de las unidades de destilacion, las operaciones laterales deben ser
colocadas conforme lo recomendado en el proceso de disefio de torres de

destilacion.

Cuando esta corriendo la simulaciéon para lograr la convergencia, HYSYS nos
da informacion en tiempo real a través de graficos ayuda a comprender lo que

estd ocurriendo con la temperatura, presion y flujos de liquido/vapor.
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Una buena préactica es monitorear el desempefio a lo largo de las columnas
de destilacion en base a los gréaficos de flujo de liquido y vapor contra niamero de
plato, y el grafico de temperatura contra nimero de plato. Esto nos ayudara a
tomar decisiones cuando la convergencia no se logra o simplemente cuando se
requiere tener mayor volumen de productos. Ademas, es necesario conocer las
variables que modifican las condiciones para facilitar la convergencia. Por
ejemplo, la manipulacién de la temperatura de retorno de las extracciones de
calor permite tener un mayor o menor flujo de liquido en la etapa de retorno y
esto a su vez permite tener una mayor cantidad de volumen disponible para

extraer en el agotador correspondiente.

Todas estas herramientas que HYSYS pone al alcance, ayudan a simplificar el
proceso de introducir la informacion, obtener resultados y controlar las

variables.

Una parte del problema del agua arrastrada con los productos puede

resolverse utilizando vapor de agotamiento con una mayor presion.

Para tener la fotografia completa, seria importante hacer la simulacion de la
planta a partir de los desaladores, para esto es importante contar con la
composicion y cantidad de las sales disueltas en el crudo. Ademas, también es
recomendable completar el esquema de simulacién con un sistema de eyectores
para el procesamiento de los gases que salen por el domo de la columna de

destilacién al vacio.
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Es recomendable también que en un futuro este proyecto cuente con una
etapa posterior en la que se evalle la operacion de la planta en términos de
alimentacion. Esto quiere decir que con base en la simulacion que se construyo,

se corran pruebas con HYSYS modificando la alimentacion de 2 formas:

1. Alimentando diferentes volumenes de crudo para encontrar la carga
méaxima y minima permisible con la que puede operar la planta con el
disefio actual.

2. Alimentar crudo Maya con gravedades especificas que estén dentro de su

intervalo de Grados API.

Esta etapa no estd considerada en este alcance y serviria para identificar

cuales son los equipos limitantes y en donde se presentan “cuellos de botella.”
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ANEXOS

En esta parte se incluyen los diagramas completos obtenidos del IMP de cada

una de las secciones del proceso.
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ANEXO 1.

Diagrama de la seccion de Intercambio de Calor.
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ANEXO 2.

Diagrama de la seccién fraccionamiento a Presion Atmosférica.
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ANEXO 3.

Diagrama de la seccién fraccionamiento al Vacio.
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