UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO

PROGRAMA DE MAESTRIA Y DOCTORADO EN
INGENIERIA

APLICACION DE INTEGRACION DE PROCESOS PARA EL
MEJORAMIENTO DE LA RED DE INTERCAMBIO DE
CALOR DE LA PLANTA DE DESINTEGRACION
CATALITICA DE LECHO FLUIDIZADO (FCC) DE LA
REFINERIA DE SALAMANCA, GUANAJUATO.

TE-STIS
QUE PARA OBTENER EL GRADO DE
MAESTRO EN INGENIERIA

INGENIERIA QUIMICA — INGENIERIA DE PROCESOS

PRESENTA:

[.Q.I. TEDDY VON GAUMER ARAUJO

TUTOR:

1.Q. CELESTINO MONTIEL MALDONADO

MEXICO, D.F. 2010



e e

Universidad Nacional - J ~  Biblioteca Central
Auténoma de México -

Direccion General de Bibliotecas de la UNAM
Swmie 1 Bpg L IR

UNAM - Direccion General de Bibliotecas
Tesis Digitales
Restricciones de uso

DERECHOS RESERVADQOS ©
PROHIBIDA SU REPRODUCCION TOTAL O PARCIAL

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

El uso de imagenes, fragmentos de videos, y demas material que sea
objeto de proteccion de los derechos de autor, serd exclusivamente para
fines educativos e informativos y debera citar la fuente donde la obtuvo
mencionando el autor o autores. Cualquier uso distinto como el lucro,
reproduccion, edicion o modificacion, sera perseguido y sancionado por el
respectivo titular de los Derechos de Autor.



JURADO ASIGNADO:

PRESIDENTE: M.I GUSTAVO GRANDE MEJIiA

VOCAL: DR. FIDEL VIZCAINO GARCIA

SECRETARIO: DR. PEDRO ROQUERO TEJEDA

ler SUPLENTE: M.1. JOSE ANTONIO ORTIZ RAMIREZ

2do SUPLENTE: ING. CELESTINO MONTIEL MALDONADO

SITIO DONDE SE DESARROLLO EL TEMA:

LABORATORIO DE SIMULACION Y OPTIMIZACION DE PROCESOS,
DEPARTAMENTO DE INGENIERIA QUIMICA DE LA FACULTAD DE QUIMICA,
UNAM.

TUTOR DE LA TESIS

1.Q. Celestino Montiel Maldonado

SUSTENTANTE

1.Q.I. Teddy Von Gaumer Araujo



CONTENIDO

INDICE DE FIGURAS ...ttt oo, I\Y%
INDICE DE TABLAS . ...t e VI
RESUMEN ... ..ot oo e VII
CAPITULO L ..o 1
1. INTRODUCCION ...t 1
1.1, JUSTIFICACION ... 3
1.2, OBIETIVOS ..ot 4
CAPITULO 2 ..o eneees 5
2. ANTECEDENTES .....coieteeeeeeeeeeeeee et eee e e 5
2.1, FUNDAMENTOS ...t 5
2.2, BASES TEORICAS ..ot 6
2.2.1.  DISENO DE PROCESOS......oteeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeee e 6
2.2.2.  SINTESIS DE PROCESOS ..ottt 7
2.2.3. ANALISIS DE PROCESOS ..ottt 7
2.2.4. OPTIMIZACION DE PROCESOS ....ouoieiieeeeeeeeeeeee oo 8
2.2.5.  SIMULACION DE PROCESOS ..ot 8
2.2.6.  INTEGRACION ENERGETICA .....coooioieeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeee e, 10
2.2.7.  METODO DE PUNTO DE PLIEGUE (PINCH) ....c..coeueveeeeeeeseeeeeeeeeeeen. 10
2.2.8. CURVA COMPUESTA ..ot e, 11
2.2.9. REQUERIMIENTOS MINIMOS DE SERVICIOS (TARGETS).......c.c.......... 12
2.2.10.  DETERMINACION DE LA ATMIN .....ouiiiiieieeeeeeeeeeeeeee e, 14
22.11. INFORMACION NECESARIA ....coooimiieeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeee e, 16
2.2.12. REDISENO DE LAS REDES DE CALOR .....cooveveeeeeeereeeeeeeeeeeeeeeeeeene. 17
2.2.13.  REDUCCION DE EFLUENTES CONTAMINANTES.........cccvveveveeeenne. 21
2.2.14.  INDICE DE INTENSIDAD ENERGETICA .....ccoeveeeeeeeereeeeeeeeeeeeeeeeene. 21
CAPITULO 3 oot 23
3. DESCRIPCION DEL PROCESO .......oooiuiiiieiieeeeeeeeeeeeeeessees e 23
3.1. DESINTEGRACION CATALITICA DE LECHO FLUIDIZADO (FCC) .......... 23
3.2.  SECCION DE PRECALENTAMIENTO ......coouveioeeeeeeeeeeeeeseeeeeeeeeeeee e 24
3.3. SECCION DE REACCION........cooimiiiieeeeeeeeeeeeeee e 24
3.4. REACCIONES DE LA FCC ...t 25
3.5. SECCION DE REGENERACION ........cooiiiiiieieeeeeeeeeeeeeeeeee e, 26



3.6. SECCION DE FRACCIONAMIENTO ..ot 28
3.7. PLANTA DE GAS Y TRATAMIENTO DE CORRIENTES......c.ccccoveuriureennna. 30
CAPITULO 4 ..ot 31
4. MATERIALES Y METODOS.......oooroeeeeeeeeeeeeeeeeee e eees s ee e e 31
4.1. LUGAR DE INVESTIGACION. .....oooiiieeieeeeeeeeeeeeeeeeeee e 31
4.2, MATERIALES. ..ot 31
4.3. SIMULACION DEL PROCESO ACTUAL ..ot 31
4.4. SIMULACION DE LA RED DE INTERCAMBIO DE CALOR...........ccc........ 31
4.5. EVALUACION ECONOMICA Y DEL INDICE DE INTENSIDAD
ENERGETICA ...ttt s e eeneeean. 32
CAPITULO 5 oot 33
5. SIMULACION DE LA PLANTA CATALITICA ......cocoivieieeeeeeeeeeeeeeeeeeeae 33
5.1.  MODELO TERMODINAMICO ........coiieiereeeeeeeeeeeeeeee oo, 33
5.2.  CONDICIONES DE OPERACION ........coooiiioiiieeeeeeeeeeeeeeeeeeeeee e 33
5.3. CARACTERIZACION DE LA CARGA Y PRODUCTOS .....c.ccvemmverrreeernnnn. 35
5.4. FRACCIONADORA PRINCIPAL (1-E) .o 37
5.5.  ABSORBEDOR-AGOTADOR (3-E) ..ot 39
5.6.  ABSORBEDOR SECUNDARIO (4-E) ....cvoueueeieeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeee e 41
5.7. DEBUTANIZADORA (5-E) Y DEPROPANIZADORA (6-E).......ccocvveuerenna.... 41
5.8. DIAGRAMA DE SIMULACION DE LA PLANTA CATALITICA................... 43
5.9. RESULTADOS OBTENIDOS DE LA SIMULACION ........cocoooiueiieeeieeeea. 44
5.10.  PRODUGCTO-ACL ..o 46
5.11.  PRODUCTO-GASOLINA........coioieieeeeeeeeeeeeeee e 47
5.12. PRODUCTO-RESIDUO.........coiuiieeeeeeeeeeeeeeeeeee e 48
5.13.  PRODUCTO-PROPANOS Y BUTANOS .......ooovimieieireeeeeeeeeeeeeeeseeeeenoan 49
5.14.  PRODUCTO-GAS SECO ... eeeeeeeeeeeeee e 50
CAPITULDO 6 oot 51
6. SIMULACION DE LA RED DE INTERCAMBIO DE CALOR .........cccccvuennn... 51
6.1. RED DE INTERCAMBIO ACTUAL ..ot 51
6.2. DETERMINACION DE LA AT MINIMA DEL PROCESO. .......cccooceveeeeennn. 53
6.3. DETERMINACION DE LOS REQUERIMIENTOS MINIMOS .........cccco........ 54
6.4. CALCULO DEL AREA DE LOS INTERCAMBIADORES. .......ococovvueerenenn.. 57
6.5. CONSUMO DE GAS COMBUSTIBLE Y VAPOR DE CALENTAMIENTO ... 58
6.6. CONSUMO DE AGUA DE ENFRIAMIENTO. ......ccooooviiiviieeeeseeeereeeeeeas 59
6.7. DESARROLLO DE UNA NUEVA RED DE INTERCAMBIO DE CALOR .....60

II



6.8, PROPUESTA ..ot e 61

6.9. CONSUMO DE SERVICIOS .....momeeeeeeeeeeeeeeeee oo 64
6.10.  ARREGLO DE LA PROPUESTA # | .covueieeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeee e 64
611, PROPUESTA # 2o 65
6.12.  CONSUMO DE SERVICIOS ......oueoueeeeeeeeeeeeeeeeeee e 68
6.13.  ARREGLO DE LA PROPUESTA # 2 ....ovueeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeee e 68
6.14.  PROPUESTA # 3 ..o e 69
6.15. CONSUMO DE SERVICIOS ......ouoieeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeee oo 71
6.16.  ARREGLO DE LA PROPUESTA #3 ..ottt 71
6.17.  ANALISIS DE LAS PROPUESTAS ......omitieeeeeeeeeeeeeeeeeee e, 72
6.18.  REDUCCION EN EL COSTOS DE OPERACION.........cccoeiieeieeeeeeeeeane. 72
6.19. REDUCCION EN EL INDICE DE INTENSIDAD DE ENERGIA ................ 73
6.20.  COSTOS DE INVERSION ...t 74
6.21.  TIEMPO DE RECUPERACION .......coooimioiieeeeeeeeeeeeeeeeeeeee e, 78

CAPITULDO 7 oot 79
7. CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES ..ot 79

CAPITULO 8 ..ot s e r s eee e 81
8. BIBLIOGRAFIA ..ot 81

ANEXOS A — DFP S oot e s eee e eee s eens e 83

ANEXOS B — CALCULO DEL CONSUMO DE SERVICIOS........cocoemeeeeeeeeeeeeenns 86

ANEXOS C — CALCULO DEL COSTO DE LOS INTERCAMBIADORES.................... 90

ANEXO D — CALCULO DEL COSTO DE TUBERIA ......cooviieieeeeeeeeeeeeeeeeee 95

ANEXO E — RESULTADOS DE LA SIMULACION ......c.ooiiumiieeeeeeeeeeeeeeeeeeeeees 100

ANEXO F — HOJA DE DATOS DE LOS NUEVOS INTERCAMBIADORES............... 101

III



INDICE DE FIGURAS

Figura 1 Esquema general de una refineria ..........ccooeeverieniiniinieniieececeeceeeeee 2
Figura 2 Estructura general del disSefio de ProCeSO0S ........ccueeeviiieeiuieeeiiieeeiieeeree e evee e 6
Figura 3 Generacion de [a curva COMPUESTA........cueeeruieeeiieeeiieeeiie e eereeeereeeereeeereeeenees 12
Figura 4 Requerimientos minimos de servicios para una AT min....ooeveereerveereerieenieenneennnens 13
Figura 5 Ilustracion del punto de pinch y SuS Zonas..........coceeeeviriiinieneiiienieneeeseeseeee 14
Figura 6 Relacion de la AT, con los requerimientos minimos de Servicios ...................... 15
Figura 7 Relacion de los costos de servicios e inversion con el costo total. ........................ 16
Figura 8 Diagrama drea vs entalpia para una red eXiStente ...........cccevveveevienieneenenveneennens 18
Figura 9 Ruta para el redisefio de una red eXiStente. .........ccceeeerierriereeneeiienieneeieseesieeneene 19
Figura 10 Gréafica de area vs entalpia con o CONStaNte.........ccceevveeeereenierieneenieeieneeiennene 20
Figura 11 Regiones factibles para el redisefio de una red. ..........cooeeeieieniiiiieniiiiiienieeee 20
Figura 12 Esquema general de una planta catalitica...........ccoeceeririenienieiiinienceicseeeee 23
Figura 13 Esquema de la fraccionadora principal. ........cccceoevieniiriinienieiiinieceeseeeee 29
Figura 14 Condiciones de entrada del gasoleo de vacio..........coceveerienicniinieneniicnicicnne 34
Figura 15 Esquema utilizado para determinar la carga a la fraccionadora............ccccccueneee. 34
Figura 16 Condiciones de entrada de la carga a la fraccionadora .........cc.ccoceevienicinicnneens 35

Figura 17 Caracterizacion de la alimentacion a la fraccionadora principal obtenida en el
SIMUIAAOT ...t ettt sttt e et e bt e et e e st e enbeesseeenbeenaeeeane 37

Figura 18 Especificacion de las condiciones de operacion de la fraccionadora principal ... 38

Figura 19 Esquema de la simulacion de las bombas de calor ...........ccccevviiiiiniiiiincnncen. 39
Figura 20 Esquema de simulacion del absorbedor-agotador.............cooeeviiiiiiniiininicnnens 40
Figura 21 Especificacion de las condiciones de operacion de la columna de absorcion ..... 40

Figura 22 Especificacion de las condiciones de operacion de la columna de absorcion

SECUINAAITA ...ttt ettt b et e at e bt et s bt et e st ebe e beeatesbe e beeateebeenees 41
Figura 23 Esquema de simulacion de las columnas debutanizadora y depropanizadora..... 42
Figura 24 Especificaciones para la torre debutanizadora y depropanizadora ...................... 42
Figura 25 Diagrama de SImulacion..........coceeieriiiieniiniinieeieneeeeeesceie e 43

Figura 26 Comparacion de ensayos D-1160 entre simulador y laboratorio para el corte de

ALCL. e ettt et s e n e aneene e 46

v



Figura 27 Comparacion de ensayos D-1160 entre simulador y laboratorio para el corte de
ASOLINA. ..ottt et ettt e e et e et e e bae e beenteeenbe e saeenbeensaeenraens 47

Figura 28 Comparacion de ensayos D-1160 entre simulador y laboratorio para el corte de

TESIAUIO. .ttt ettt et e ettt e ettt et e e bt e et e e e et e et e e bt e e bt e ehteeabeeehteenbeeeneeenreans 48
Figura 29 Esquema general de la red calor actual. ...........ccoceviiniiiiiniiniiiiniceeeeceee 53
Figura 30 Curva COMPUESTA ......ccueeuirieriiitieiienteeie ettt ettt sttt et ettt seeenaeeneeas 55
Figura 31 Red de intercambio actual............cccvieiiiieiiiiciiieeieeee e 56
Figura 32 Gréfica de drea vs entalpia.........occoeeiiiiiiniiiiiniiniceceeeeee e 58
Figura 33 Red de intercambio de la propuesta 1 ..........cccoecieviiiiieniiienieiieeeece e 63
Figura 34 Arreglo de los intercambiadores de la primera propuesta............ccceeeveerveenveennenns 64
Figura 35 Red de intercambio de 1a propuesta 2 ..........ccceecveeiiiiiiienieiiieie e 67
Figura 36 Arreglo de los intercambiadores para la segunda propuesta..........cccceecueerieennnne 68
Figura 37 Red de intercambio de 1a propuesta 3 ..........ccoeveeriieiieniienienieeeeeee e 70
Figura 38 Arreglo de los intercambiadores para la propuesta 3 ..........cccoecvvevveeiierieencieennnens 71
Figura 39 Arreglo general de los intercambiadores en planta. ........c..cccccecveveenenicneencnnene 76
Figura 40 Gréafica de entalpia vs drea para cada propuesta. ........ccccceceevervveneenensieneenennenn 78
Figura 41 Costo base para intercambiadores de calor. .........coccoiiiiiiiiiiniiiiiiiiceeicee 91
Figura 42 Diagrama general de un intercambiador .............coocueiiiiiiiiiiinicniienicceeceens 96
Figura 43 Materiales utilizados generalmente para una linea de vapor ...........ccccceceevuennene 97



INDICE DE TABLAS

Tabla 1 Porcentajes de ahorro tIPICOS.....ccviieiiieeciieeiee ettt e 11
Tabla 2 Principales reacciones en 1a FCC .........ooooiiiiiiiiiiiiceeceeee e 26
Tabla 3 Propiedades de la carga de gasdleos de vacio ........cccveecveeriiieciienieeiiienieeeecie e 36
Tabla 4 Comparacion de los rendimiento de 10s productos...........ccceeeeveerieeiiienieenieenieninens 44

Tabla 5 Resultado de la evaluacion a la planta catalitica con datos del mes de noviembre del

2009 .ttt e et et e be et et e et e eat e st e bt esa e st enteente st eseenaeeneenteensenns 45
Tabla 6 Calculo del porcentaje de error para el corte de ACL ........coocovieiiiiiiiiiieienieees 46
Tabla 7 Calculo del porcentaje de error para el corte de gasolina............ccoeeveeeieerieennennnens 47
Tabla 8 Calculo del porcentaje de error para el corte de residuo. .........cocveeiieiiiniiienienienns 48
Tabla 9 Resultados de los productos de la torre depropanizadora ..........c.cccecveeeeveeecereeenneen. 49
Tabla 10 Resultados del producto Zas SECO .......iecvieiiieriieeiiieiieeie ettt 50
Tabla 11 Intercambiadores involucrados (proceso-proceso P-P, enfriamiento E,

CAlENTAMICIEIO ). .ottt ettt et e ettt e st e esbeesate e beeenbeesnneenneans 51
Tabla 12 Corrientes consideradas para la int€@racion. .........c..ceceevereerierieneeneeieneeniennenn 52
Tabla 13 AT nin Al PTOCESO...cuviiiiiiieeiie ettt e e e e aaee e e eneeees 53
Tabla 14 Requerimientos minimos y aCtUaleS. ........ccvuveeeiiieeeiiieeeiieeeiie e e 54
Tabla 15 Comparacion de los consumos de calentamiento reales con la simulacion .......... 59
Tabla 16 Comparacion de los consumos de enfriamiento de diSefio..........ccceevveevenueeuennnene 59
Tabla 17 Consumos de servicios para [a propuesta ©.........cccccveeevieeeiieeniieeniiie e 61
Tabla 18 Equipos nuevos requerido para la primera propuesta..........cceeeeveeercveeeeveeerveennnen. 61
Tabla 19 Evaluacion del area de la propuesta nimero 1 ..........ccccoeviieiiieniiiiiienieeieenieeieane 62
Tabla 20 Consumo de agua y vapor para la propuesta 1........ccooceeviieiieniiiniienieeienieene 64
Tabla 21 Consumos de servicios para la propuesta 2..........cccceeeeueeriieeieenieeiieenieeieesieeiens 65
Tabla 22 Equipos nuevos requerido para la segunda propuesta. .........ccceceeeeveeeeieeerveeennen. 65
Tabla 23 Cambio de servicio del equipo 16-C ........ccoviieiiieiiiieeieeee e 66
Tabla 24 Evaluacion del drea de la propuesta nlimero 2 ..........ccceevvieeviienieeiieenieeieesie e 66
Tabla 25 Consumo de agua y vapor para 1a propuesta 2 ..........cccceeveeeveenieeiieenieerieeseeeieens 68
Tabla 26 Consumos de servicios para [a propuesta 3..........ccccvveeviieeeiieeeiieeniee e evee e 69
Tabla 27 Equipos nuevos requeridos para la tercera propuesta..........ccceeeveeecveeeeveeeeveeenen. 69

VI



Tabla 28 Consumo de agua y vapor para 1a propuesta 3..........ceceeeireviienieeieenieeieeseeeieens 71

Tabla 29 Comparacion del caso actual y 1as propuestas. .........ceceeeeeevieenieeiieenieenieenieeieens 72
Tabla 30 Costos de los servicios (los precios estan en dolares) ..........cccecveevveeeecieeeeveeenneen. 73
Tabla 31 Ahorro estimado para cada una de las propuestas..........ccceeveeecreeercieeenceeeeereeenen. 73
Tabla 32 Reduccion en el IIE ..........coouoiiiiiiiiiiiiiiceeeeee e 73
Tabla 33 Areas calculadas para cada una de 1as Propuestas..............ooeeeeeeeeeeeeeeeeerveeenenen. 74
Tabla 34 Costos de 10s Intercambiadores ..........ccceeiuieiuieiiiienieiieeie e 75
Tabla 35 Costos de tUDETIA. ......c.eeiiiiiieiieeiieee et 76
Tabla 36 COStO tOTAL.......ccuiiiiiieiieeeee ettt 77
Tabla 37 Tiempo de reCUPETACION .......eevuvieiieeiiieiieeiieiie et erereereeieeereesteeeseesseeesseesseeesaens 78
Tabla 38 Factores de ajuste (Fu ¥ Fp).vooveoiiniiiiicccceee e 92
Tabla 39 Material de 1a coraza/tubo (Fp) «.veeeeveeeeiieeiieeeeeeeeee e e 92
Tabla 40 Coeficiente para 1a €CUaCION L........cccuieiuiiiiiieiiieiierieeie e 97

VII



RESUMEN

Las herramientas para el disefio de procesos han sido desarrolladas en los tltimos afios para
alcanzar mejoras en la conservacion de los recursos materiales, la prevencion de emisiones
contaminantes y la administracion de la energia. Actualmente este desarrollo ha llegado a
niveles importantes dando paso al desarrollo de habilidades que llegan a estructurar
esquemas de simulacién totalmente compatibles con la realidad asi como resultados
confiables para futuros desarrollos.

Las redes de intercambio de calor juegan un rol muy importante en las plantas quimicas, ya
que en el periodo de vida de una planta se tienen que llevar a cabo varias modificaciones en
ella para poder adaptarse a las nuevas exigencias ambientales y operativas, derivadas de las
exigencias del consumidor y las normas ambientales, asi como la variacion en la materia
prima utilizada. La planta catalitica de lecho fluidizado (FCC) es una de las plantas mas
importantes dentro de una refineria, ya que esta provee mas del 35% de los productos para
el mezclado de gasolinas siendo su buen funcionamiento vital para la rentabilidad de la
planta. En este trabajo se elabor6 la simulacion de la planta catalitica de la Refineria de
Salamanca utilizando el simulador Aspen-HYSYS y se compar6 con la informacion de la
planta, una vez validada, esta sirvié como base para la evaluacion de la red de intercambio
de calor utilizando la metodologia pinch, con el objetivo de identificar las zonas que limitan
la recuperacion de energia. El objetivo de este trabajo fue proponer modificaciones a la red
de intercambio de calor con las que se obtienen consumos de servicios de calentamiento y
enfriamiento menores a los reportados actualmente en la planta, considerando los aspectos
econdmicos. Estas propuestas tienen como finalidad reducir costos de operacion y
minimizar la emisién de contaminantes a la atmdsfera derivado del uso de combustibles

fosiles.
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CAPITULO 1

1. INTRODUCCION

La Refinacion del Petroleo en la actualidad es el proceso industrial de mayor importancia
en nuestro pais, ya que permite transformar el crudo en productos para el consumidor; tales
como, el gas LP, gasolinas, kerosina (turbosina para la aviacion), diesel para motores de
combustion y combustoleo para el calentamiento en las operaciones industriales. Desde el
comienzo del siglo pasado hasta hoy, el petréleo es la fuente de energia mas importante del
mundo. En México practicamente, todas las actividades econdémicas se sustentan en el
petréleo como fuente de energia; y en la utilizacién de sus derivados como materia prima
para la industria petroquimica.

En los ultimos afos, la refinacion del petréleo y la industria quimica han destacado la
importancia de aumentar la calidad y la cantidad de los productos obtenidos en las
diferentes plantas de proceso, las metas son trabajar a la maxima capacidad y confiabilidad
para obtener el mayor rendimiento econdmico posible asi como la reduccion de las
emisiones contaminantes que son arrojadas al medio ambiente. Estas metas han dado lugar
a aumentar la capacidad y eficiencia de produccion, ya sea construyendo nuevas plantas o
modernizando las ya existentes.

El petroleo proveniente de los centros de distribucion alimenta a las torres de destilacion
atmosférica, las cuales lo separan en: Gas Amargo, Gasolina Primaria, Turbosina Primaria,
Gaso6leo Primario, Kerosina Primaria y Residuo Primario. El residuo de la destilacion
atmosférica se envia a la destilacion al vacio, que es un proceso que debido a la
disminucién de la presion se logra una mejor separacion de los componentes ligeros del
petrdleo. En esta destilacion los productos que se obtienen son: Gasoleo Ligero, Gasoleo
Pesado y Residuo de Vacio. Estos productos contienen como principal impureza el azufre
en forma de diversos componentes, el cual es eliminado de estas corrientes por medio de un
proceso llamado hidrodesulfuracion, en el cual el azufre es retirado de estas corrientes en
forma de H2S para recuperarlo posteriormente.

Los gasoéleos ligero y pesado de vacio son mezclados con el gasdleo atmosférico y
alimentan a la unidad de desintegracion catalitica, la cual convierte la alimentacién en

productos de mayor valor agregado, Gases Ligeros, Olefinas y Parafinas Ligeras, Gasolina



de Desintegracion, Nafta Pesada, Aceite Ciclico Ligero, Aceite Decantado y Producto de
Fondos del Fraccionador Principal.

La gasolina obtenida en la destilacion atmosférica es enviada al proceso de reformacion, en
el cual se forman compuestos que le dan a la gasolina alto octano. También se cuenta con
procesos como la sintesis de éteres e isomerizacion de pentanos-hexanos, balanceados de
tal forma que la mezcla resultante cumpla con la especificacion establecida. En el proceso
se mezclan las diferentes gasolinas que se obtienen de los procesos de Refinacion,
obteniéndose las gasolinas finales (Gasolina Pemex Magna). Cabe mencionar que el 35%
de esta mezcla proviene de las plantas cataliticas (Laguna Plata, 2001).

Los productos obtenidos en la Refineria a través de los procesos mostrados en la Figura 1
son: LPG, Gasolina Pemex Magna, Pemex Diesel, Turbosina, Combustdleo y otros

(Isobutano, Propileno).
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La demanda de gasolinas ha ido aumentando en los ultimos afios, ya que se ha visto un
incremento importante en el parque vehicular en las grandes ciudades. Asimismo se
requiere también una mayor produccion de combustibles para industrias importantes como
lo es la eléctrica, entre otras. Una parte importante de estos productos deficitarios son
importados principalmente de Estados Unidos, lo cual incrementa el precio final de los

mismos.

1.1. JUSTIFICACION
Las funciones basicas de PEMEX Refinacion son los procesos industriales de refinacion,

elaboraciéon de productos petroliferos y derivados del petréleo, su distribucion,
almacenamiento y venta de primera mano.

Por lo anterior la Planta FCC es la mas importante dentro de una refineria, ya que permite
convertir productos pesados de escaso valor, en productos ligeros de mayor valor en el
mercado, incrementando el rendimiento de gasolina de la mezcla del crudo y por lo tanto la
rentabilidad de la refineria; ademas a nivel mundial, las tendencias en la formulacion de las
nuevas gasolinas estan enfocadas a producir gasolinas de mayor calidad; es decir, productos
con bajo contenido de azufre para cumplir con las regulaciones ambientales que son cada
vez mas estrictas.

Durante la refinacion del crudo, PEMEX genera a la atmoésfera emisiones contaminantes, la
mayor parte de ellas provenientes del sistema de calentamiento. Esto es debido a que en
este proceso se requieren grandes cantidades de combustibles para calentar las corrientes de
proceso del sistema. La planta cuenta actualmente con una red de intercambio de calor pero
para poder reducir las emisiones contaminantes y aumentar la eficiencia se requiere de un
estudio detallado de la red de intercambio de calor.

Por estas razones, el aplicar la integraciéon de procesos a la planta de desintegracion
catalitica de la Refineria de Salamanca que servird como base para proponer una red de
intercambio, lo cual permitird utilizar eficientemente la energia y reduzca la cantidad de
emisiones contaminantes que se desechan a la atmosfera asi como el agua de servicio que

en un futuro muy cercano sera tan costosa como los servicios de calentamiento.



1.2. OBJETIVOS

Desarrollar un modelo de simulacion en estado estacionario utilizando un simulador
comercial que represente lo mejor posible la planta catalitica de la Refineria de
Salamanca, Guanajuato.

Evaluar la red de calor existente con el fin de determinar posibles mejoras al
sistema, proponer y evaluar una nueva red de intercambio de calor que reduzca el
consumo total de energia en la planta utilizando el método de andlisis Pinch.
Evaluar la reduccion en el consumo del agua de servicio derivado del uso eficiente
de la energia.

Evaluar la factibilidad econdémica de las propuestas realizadas.



CAPITULO 2
2. ANTECEDENTES

2.1. FUNDAMENTOS
Como se menciond anteriormente, el petréleo es un recurso natural que aporta el mayor

porcentaje del total de la energia que se consume en el mundo, ha contribuido a la
formacion y crecimiento del mundo actual, haciendo que los paises industrializados
dependan de ¢l en un grado extraordinario.

Las principales aplicaciones del petroleo son: transporte (terrestre, maritimo y aéreo),
calefaccion, plésticos, fibras textiles artificiales, pinturas, detergentes, explosivos,
fertilizantes, asfaltos, etcétera. De esta manera, los derivados del petroleo se utilizan en
practicamente todos los sectores.

Debido a la dependencia de la economia mundial del petroleo, a la inestabilidad y
fluctuaciones de precios al que es sometido en el mercado internacional y al impacto
ambiental, el petréleo estd sometido a normas de calidad. Todos los productos derivados
del petroleo deben cumplir requisitos de calidad y de seguridad para garantizar y controlar
tanto su utilizacion, como el impacto ambiental que tiene su produccion y uso.

El petréleo (etimologia del latin Petrus - piedra y 6leum -aceite; significa aceite de piedra)
es una mezcla compleja no homogénea de hidrocarburos, compuestos formados por
hidrégeno y carbono. Difieren mucho entre si, desde amarillentos y liquidos a negros y
viscosos. Estas diferencias son debidas a las relaciones entre los tipos de hidrocarburos. Los
componentes quimicos del petroleo son separados y obtenidos por destilacion mediante un
proceso de Refinacion, donde se extraen diferentes productos, tales como: propano y
butano, gasolina, keroseno, gasoleo o diesel, aceites lubricantes, asfaltos, carbon de coque,
etcétera. Todos €stos son productos de baja solubilidad (Uribe Vargas, 1999).

La industria petrolera clasifica de diversas formas el petroleo crudo, una de estas
clasificaciones corresponde a su lugar de origen (por ejemplo, West Texas Intermediate o
Brent), otra lo relaciona con su densidad o su viscosidad (ligero, medio o pesado); en
Refinacion también se clasifica como dulce y amargo, el primero hace referencia al bajo

contenido en azufre, mientras que el segundo indica presencia de mayores cantidades de



azufre y, por lo tanto, para éste ultimo se requeriran mas operaciones de Refinacion para

cumplir con las especificaciones actuales de los productos refinados.

2.2. BASES TEORICAS

2.2.1. DISENO DE PROCESOS
El disefio de procesos es la creacion de procesos para la transformacion fisica y/o quimica

de materiales, es la parte central de la ingenieria quimica y se puede considerar su cumbre,
colocando a la ingenieria en un contexto social, econémico, y ambiental.

En el disefio de procesos se generan los diagramas de flujo del proceso, se especifican los
parametros de disefio, se calculan los balances de materia y energia y las especificaciones
para los equipos. Gran parte de las decisiones en el disefio del proceso son a largo plazo y
no se pueden revertir de manera sencilla, principalmente cuando se necesita una fuerte
inversion de capital. Por lo tanto, es importante que el proceso se disefie con relacion a la
postura estratégica de largo plazo de la empresa o institucion. El disefio se divide en tres
etapas: sintesis, analisis y optimizacién. La Figura 1 muestra la estructura del disefio de

Pprocesos.

[ Necesidades |

/
.

Sintesis de procesos |«

Valores iniciales

Y

Diagrama de flujo
inicial

—Variables de decision

Y
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materia y energia 1 i

* Dimensionamiento
y costos de equipo

* Evaluacion
econdmica

Y
Diagrama final de
procasa

Figura 1 Estructura general del disefio de procesos



2.2.2. SINTESIS DE PROCESOS
La sintesis de procesos es la parte creativa de la ingenieria. En esta etapa se definen las

unidades involucradas en el proceso y como se encuentran vinculadas dentro del mismo, es
decir, se propone la estructura basica del proceso (diagrama de flujo del proceso); se
determinan estructuras alternativas que satisfagan las necesidades principales del proceso;
ademas, se establecen los valores iniciales en las variables de procesos (entradas y salidas
del sistema), en este caso las caracteristicas de las materias primas y productos deseados.
Los problemas de sintesis de procesos pueden clasificarse en las siguientes categorias:

e Rutas de reaccion

e Redes de intercambio de calor

e Secuencias de separacion

e Redes de recuperacion de energia

e Sistemas de control

e Servicios

e Redes de tuberias

e Diagramas de flujo de proceso

2.23.  ANALISIS DE PROCESOS
La etapa de analisis de procesos consiste en evaluar las estructuras propuestas en la sintesis

de procesos. Durante la evaluacion del proceso es necesario determinar las variables
relevantes y los valores que éstas adquieren durante el proceso, asi como los modelos
matematicos que describen las operaciones del proceso, los métodos de convergencia y los
modelos termodinamicos que permiten la correcta estimacion de las propiedades
termodindmicas.

Cada solucion al problema original de la sintesis de un proceso implica un nuevo problema
de anélisis del proceso; una vez que se define el diagrama de flujo del problema original, se
plantea el analisis de este proceso para establecer las salidas que se obtienen y compararlas
con las que se habian estipulado originalmente.

El avance de la tecnologia hace posible el uso de computadoras de alta velocidad, éstas

permiten la simulacion matematica compleja de procesos. Las simulaciones pueden



identificar las debilidades en el disefio y permiten a los ingenieros seleccionar las mejores

alternativas.

2.24.  OPTIMIZACION DE PROCESOS
La informacion obtenida del anélisis de procesos es utilizada para obtener el mejor proceso

técnica y econdmicamente. Para optimizar un sistema se debe establecer una funcion
objetivo, la cual trata de maximizar algin tipo de beneficio o salida del sistema, o de
minimizar alglin tipo de costo o entrada al proceso. Es necesario hacer notar que para que
un método de optimizacion dé lugar a mejores resultados es necesario que la informacion
proporcionada sea adecuada y suficiente; estos métodos solo son formas eficientes de
exploracion, pero no pueden per se sustituir el conocimiento cuantitativo de los fenémenos

que ocurren en el proceso estudiado.

2.2.5. SIMULACION DE PROCESOS
La simulacion de procesos quimicos es la representacion de un proceso quimico por medio

de un modelo matematico, donde este modelo se resuelve para obtener informacion sobre el
desempetio del proceso quimico.

La simulacion de procesos permite el analisis de sistemas complejos por medio de métodos
matematicos validos. Por lo tanto, se busca describir el comportamiento de un sistema y
usar un modelo para predecir una conducta futura, es decir, los efectos que se produciran
por cambios en el sistema y en su operacion.

Algunas ventajas que presenta la simulacion son las siguientes:

e Estudio. Es posible estudiar procesos existentes de una forma mas rapida, econémica y
completa que en una planta real.

e Extrapolaciéon. Con un modelo matematico adecuado se pueden ensayar intervalos
extremos de las condiciones de operacion, que pueden ser impracticables o imposibles
de realizar en una planta real.

e Estudio de conmutabilidad y evaluacion de otros planes. Se pueden introducir nuevos
factores o elementos de un sistema y suprimir otros antiguos al examinar el sistema con

el fin de ver si estas modificaciones son compatibles. La simulacion permite comparar



distintos disefios y procesos que todavia no estan en operacién y ensayar hipotesis
sobre sistemas o procesos antes de llevarlos a la practica.

e Repeticion de experimentos. La simulaciéon permite estudiar el efecto de la
modificacion de las variables y pardmetros con resultados reproducibles. En el modelo
matematico se puede introducir o retirar a voluntad un error, lo cual no es posible en la
planta real.

e (élculos de Control. La simulacién constituye una importante ayuda material para el
estudio de los sistemas de control con lazos abiertos y cerrados.

e Ensayos de sensibilidad. Se pueden ensayar la sensibilidad de los pardmetros de costos
y los parametros basicos del sistema; por ejemplo, un incremento de un 10% en el flujo
de alimentacion podra tener, segin los casos, un efecto minimo o un efecto muy
importante sobre el funcionamiento de la instalacion.

e Estudio de la estabilidad del sistema. Se puede examinar la estabilidad de sistemas y
subsistemas frente a diferentes perturbaciones.

e Aunque la simulacion tiene muchas fortalezas y ventajas, también presenta

desventajas, tales como:

La simulacion es una disciplina que requiere entrenamiento especializado y por lo tanto, las
habilidades de los practicantes pueden variar ampliamente. La utilidad del estudio depende
de la calidad del modelo y de la habilidad del modelador.

La obtencion de informacién confiable es altamente cuestionable. La simulacion no puede
compensar la informacion inadecuada o la deficiente aptitud en la toma de decisiones. Los
modelos de simulacion son modelos de entrada y salida, proveen la informacion de salida
probable sobre los datos de entrada proporcionados. Los modelos no dan una solucion
Optima, sirven como herramienta para el andlisis del comportamiento de un sistema a las

condiciones especificadas.

Existen diversos enfoques en los procesos de simulacion, segun el tipo de procesos (batch o
continuo), si involucra el tiempo (estacionario o dindmico, incluye a los equipos batch), si

maneja variables cuantitativas o cualitativas.



2.2.6.  INTEGRACION ENERGETICA
La sintesis de redes de intercambio de calor tiene dos pasos basicos: el primero es

determinar los requerimientos minimos de calentamiento y enfriamiento, y la segunda es el
disefio o redisefio de una red que procure alcanzar estos requerimientos. El objetivo
principal de una red de intercambio de calor es el de usar toda la energia disponible de
manera mas eficiente y minimizando la cantidad de servicios de calentamiento y
enfriamiento dando como resultado costos mas bajos de operacion.

Existen diversas formas de realizar esto, por medio de métodos heuristicos, métodos
evolutivos, métodos algoritmicos y en base a objetivos termodinamicos, este tltimo es el
mas usado debido a la simplicidad del método (Ebrahim, M, 2000).

El anélisis de las redes de intercambio identifica las fuentes de calor (corrientes calientes) y

los sumideros de calor (corrientes frias) del balance de materia y energia.

2.2.7. METODO DE PUNTO DE PLIEGUE (PINCH)
La energia es fundamental en la economia de las industrias y a menudo pasa por alto

cuando se pretende alcanzar la rentabilidad de un proceso. Recientes desarrollos en los
mercado mundiales que incluyen nuevas regulaciones ambientales han incrementado el
costo de los combustibles, ademas del efecto que tienen sobre el cambio climatico han
creado un nuevo énfasis en el uso eficiente de la energia.

El analisis pinch es un método riguroso con un enfoque estructurado para identificar
ineficiencias en el uso de la energia de los procesos. Es una buena herramienta y tiene un
historial generando proyectos econdomicamente atractivos que minimizan el consumo de
energia y el capital de inversion. El principal interés del método es el uso de energia en
procesos individuales, la cantidad minima de servicios es calculada para todos los servicios
disponibles como son vapor de baja, media, alta, agua de servicio, etc. El andlisis pinch
resulta en una evaluacion de todas las mejoras que son viables para un proceso,
individualmente o en combinacion con otros.

Hay identificados valores tipicos de ahorro en procesos al aplicar esta técnica (Natural

Resourses Canada). En la Tabla 1 se presentan algunos de ellos y el porcentaje de ahorro.
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Tabla 1 Porcentajes de ahorro tipicos

Refinacion de petrdleo 10-25%
Petroquimica 15-25%
Quimica 15-35%
Acero 10-30%

Estos porcentajes representan el total del consumo de combustible. Cabe aclarar que no
todo el potencial de ahorro es alcanzado en la practica, algunos proyectos no son
implementados debido a malos criterios a la hora del calculo de los costos de inversion o
por representar muchos problemas operativos derivados de su implementacion, estos
pueden ser la operatividad de la planta, la variacion de la calidad de los productos, entre

otros.

2.2.8. CURVA COMPUESTA
Una de las principales herramientas de este método es la representacion grafica de las

curvas compuestas, la cual es simple pero poderosa. Estas curvas son utilizadas para
determinar la cantidad minima de servicios para un determinado proceso.

Las curvas son perfiles de calor disponible de un proceso (curva compuesta caliente) y de
demandas de calor (curva compuesta fria). El grado de sobre posicion de estas dos curvas
es el potencial de recuperacion de calor, como se muestra en la Figura 2.

La construccion de estas curvas requiere solamente de un balance completo de materia y
energia del proceso. Datos de estos balances son usados para definir las caracteristicas de
cada una de las corrientes, como son el MCp, la temperatura de suministro y salida. Una
vez identificadas todas las corrientes estas se dividen en corrientes calientes y corrientes
frias.

Las corrientes calientes corresponden a las que tienen calor disponible para ser recuperado
0 en su caso que tienen que ser enfriadas para satisfacer la condicién del proceso. Las

corrientes frias corresponden a las que deben ser calentadas.
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Figura 2 Generacion de la curva compuesta

2.2.9. REQUERIMIENTOS MINIMOS DE SERVICIOS (TARGETS)
El minimo acercamiento entre la curva compuesta caliente y la fria es definido como la

diferencia de temperatura minima permisible o ATni,. Este valor determina la minima
diferencia de temperatura aceptada en los intercambiadores. Como se habia mencionado, la
sobre posicion entre las dos curvas compuestas determina la maxima cantidad de calor que
puede ser recuperada, indicando que la cantidad restante son los servicios minimos de

calentamiento y enfriamiento para una ATy, dada, como se muestra en la Figura 3.
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Figura 3 Requerimientos minimos de servicios para una AT ;,

Usando el anélisis pinch nosotros tenemos la posibilidad de determinar la cantidad minima
de energia necesaria antes de realizar el disefo de los intercambiadores lo que nos permite
identificar el alcance del ahorro de energia en un punto muy temprano del anélisis.

El punto més cercano entre las dos curvas, donde se alcanza la ATy, €s conocido como
punto de pliegue o “pinch”. Este punto divide el problema en dos partes completamente
independientes, una es la region arriba del pinch, la cual en un principio solamente requiere
servicios de calentamiento mientras que la region que queda por debajo del pinch

solamente requiere servicios de enfriamiento (Figura 4).
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Figura 4 Ilustracion del punto de pinch y sus zonas

El disefio del pinch nos dice que no debemos transferir calor a través de él, si nosotros
transferimos calor de la parte caliente a través del pinch a la parte fria nunca alcanzaremos
los requerimientos minimos. En su lugar necesitariamos remplazar esa cantidad de calor
que cruza el pinch (o en la Figura 4) con un cantidad de calor de un servicio de
calentamiento abajo del pinch. De esta manera estariamos creando una cascada innecesaria
de energia a través de todo el sistema.

Para alcanzar los requerimientos minimos se deben encontrar uniones adecuadas de las
corrientes. Analizando la curva compuesta, podemos identificar por medio del pinch

uniones inapropiadas que nos pueden llevar a mayores consumos de energia.

2.2.10. DETERMINACION DE LA ATMIN
Generalmente podemos asumir que hay una relacion inversa entre la energia y el costo de

inversion, y en ocasiones este andlisis nos puede indicar la mejor combinacion de ellas, ya

14



que generalmente la disminucion de los servicios implica aumentar los costos de inversion,
particularmente en los redisefios.

Nuevamente esto puede ser demostrado observando la curva compuesta, cuando la
separacion entre la curva compuesta caliente y fria se incrementa, la sobre posicion de ellas
se reduce, de este modo disminuye las oportunidades de recuperar calor de las corrientes y

en consecuencia aumenta la demanda de servicios (Figura 5).

Figura 5 Relacion de la AT, con los requerimientos minimos de servicios

Al mismo tiempo hay un aumento en la distancia vertical entre las curvas, lo que lleva a
mayores diferencias de temperaturas en los intercambiadores dando como resultados
equipos mas pequeios y baratos.

En la Figura 6 se presenta la relacion entre el costo de inversion y el costo de servicios en

funcion de la AT .
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Figura 6 Relacion de los costos de servicios e inversion con el costo total.

En la practica, la seleccion de la AT, se hace observando el comportamiento de las
graficas. Normalmente cuando las curvas compuestas son paralelas se escogen valores de
AT altos en comparacion con comportamientos divergentes. Esto es debido a que las
diferencias de temperatura entre las corrientes calientes y frias en todos los
intercambiadores son cercanas a la ATnin, lo que significa una gran area para cada uno de
ellos y no solo para los que se encuentran en el pinch, representando altos costos de
inversion. Otros casos, por ejemplo, en sistemas donde facilmente hay problemas de
ensuciamiento o donde los valores del coeficiente de transferencia son bajos, los valores

tipicos de la ATy, oscilan entre 30 y 40°C

2.2.11.  INFORMACION NECESARIA
La cantidad de informacion disponible en las plantas puede ser extensa y la mayoria de ella

no es relevante para este estudio, es por ello que es necesario identificar cuidadosamente
informacion que verdaderamente represente las zonas donde se requiere calentamiento y
enfriamiento y su interaccion con todo el proceso. La busqueda de informacion puede llegar
a ser lo mas tardado del andlisis y la mas importante.

En general, la informacion requerida para cada una de las corrientes involucradas es la

siguiente:
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¢ Flujo masico

e (Capacidad calorifica

e Temperatura de suministro y salida

e Calor de vaporizacion del vapor con cambio de fase.
Adicionalmente se debe recabar informacion de los servicios y de los intercambiadores
existentes.

e Area existente

e Coeficiente de transferencia de los intercambiadores

e Servicios disponibles

e Costos de los servicios

2.2.12. REDISENO DE LAS REDES DE CALOR
El redisefio por el método de andlisis Pinch estd enfocado al criterio de costos, ya que el

redisefio de una red es considerado como bueno si cumple con requisitos previamente
fijados, tales como tiempo de retorno de inversion. Para lograr esto es, preciso elegir una
buena base para iniciar el redisefio, y lograr asi un buen valor de retorno de inversion en la
red resultante. La eleccion de una buena base se lleva a cabo con un analisis previo, para
posteriormente redisefar la red. El andlisis previo proporciona el camino mas adecuado
para hacer el redisefio bajo el criterio de costos. Dicho andlisis puede ser explicado
dividiéndolo en dos partes: en una de ellas se explica la filosofia para el mismo y en la otra,
el procedimiento para obtener los datos necesarios para iniciar el redisefio de la red.

La filosofia parte del entendimiento de la forma de evaluar el area requerida minima y el
requerimiento minimo de servicios para cada AT,,;,. Estas cantidades se trazan para obtener
un esquema equivalente al mostrado en la Figura 7, en la cual se puede dibujar el punto de
la red existente (area existente y los requerimientos de servicios actuales).

En la Figura 7 se pueden observar cuatro puntos; de los cuales el mas importante es el
punto A; que representa el valor Optimo para un redisefo de la red existente. Pues equivale
a emplear toda el area existente sin invertir nada en equipo; sin embargo, en la practica se
tiene que invertir cierto capital para hacer cambios en una red existente, con lo que se
incrementa el area. En la Figura 8 se muestra la ruta que puede tomar el redisefio de una

nueva red.
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Figura 7 Diagrama drea vs entalpia para una red existente

Figura 8 Ruta para el redisefio de una red existente.
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Para elegir la mejor de ellas, es preciso transformar en costos el area y la energia requerida
y asi poder observar el tiempo de retorno para diferentes inversiones a realizar, con lo que
se elegird la inversion mas adecuada. Una vez explicada la filosofia, se expondra a
continuacion el procedimiento a seguir en el analisis previo.

El analisis previo inicia con la evaluacion de la eficiencia del area existente en la red. La
eficiencia del area se define como la relacion entre el requerimiento minimo de area (ATx)
y el area empleada actualmente en la red (Ax), para una determinada cantidad de energia

empleada (EE).

G

En la practica, el valor de a esperado es menor a la unidad, e indica que tan bueno es el uso
que se estd haciendo del area existente. Si se supone que o es constante a lo largo de la
curva de requerimiento minimo de area y energia, se obtiene una nueva curva (mostrada en

la Figura 9), la cual se traza considerando la siguiente ecuacion.

AA Requerido

cte
R o

Disefio existente

Afx

» ENERGIA

Ey Ex

Figura 9 Grafica de area vs entalpia con a constante
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En la Figura 10 se distinguen cuatro regiones: una en la cual los disefios son no factibles,
dos regiones en las que desde el punto de vista econdmico no es conveniente redisefiar, y la
cuarta donde se pueden hacer buenos redisefios. Esta zona se localiza entre la curva de area

y requerimientos minimos y la curva de o constante.

Buenos
Proyectos
de 7 .
redisefio Econdmicamente
Dudosos
Econdmicamente
No factible Dudosos

Figura 10 Regiones factibles para el redisefio de una red.

A partir del grafico de drea minima contra energia, nos permitirad evalta el costo de este

incremento de drea y contra es el ahorro de energia que se obtiene por el redisefio.

2.2.13. REDUCCION DE EFLUENTES CONTAMINANTES
El cambio en la calidad del aire de la atmodsfera esta altamente relacionado con las

emisiones de gases provenientes de las plantas quimicas y generadoras de energia. En el
pasado la contaminacion del aire no era tan notoria debido a que el mismo ambiente tenia la
capacidad de reducirla a través de los mecanismos naturales. Hoy en dia es tanta la
contaminacion que el ambiente por si solo no es capaz de absorberla dando como resultado
lluvias acidas, calentamiento global y el aumento del nivel del mar por mencionar algunos.
La combustion de combustibles fosiles en las plantas quimicas contribuye enormemente en
las emisiones de dioxido de carbono, oxido de nitrégeno, oxido de azufre y otras particulas,
esto acrecienta los problemas de contaminacion en nuestro planeta. La relaciéon que hay

entra la eficiencia energética y las emisiones de gas contaminantes son muy claras, a
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mayores deficiencias en el uso de la energia da como resultado mayor uso de combustibles
fosiles lo que aumenta la cantidad de emisiones contaminantes a la atmosfera. Es por eso
que hay que hacer énfasis hacia la reduccion en el consumo de combustibles fosiles y una
de las acciones mas importantes para lograr esto es mejorar la eficiencia actual de las
plantas por medio de el redisefio de las redes de calor. La prevencion de efluentes
contaminantes en las unidades de proceso son un conjunto de acciones encaminadas a
reducir o eliminar las descargas de contaminantes al aire, agua o tierra e incluyen: el
desarrollo de productos ecologicamente aceptables, optimar y/o mejorar los procesos
industriales, reducir las fuentes de contaminantes y la neutralizacién de los efluentes

contaminantes manteniendo la funcionalidad y operatividad de las unidades de proceso.

2.2.14.  INDICE DE INTENSIDAD ENERGETICA
El Indice de Intensidad Energética (IIE) de refinacién se ha constituido en uno de los

principales indicadores para la industria y se conoce como Indice Solomon, por la empresa
que lo desarrollo. En la actualidad se considera que una refineria con un indice menor a 90
— 92 es eficiente; México mantiene ain valores altos en el indice Solomon, por lo que es
indispensable continuar con los esfuerzos realizados e impulsar nuevos para mejorarlo. El
indice Solomon promedio publicado para las Refinerias de PEMEX se encuentra alrededor
de 132. Entre otros factores que inciden en el IIE de las refinerias se encuentran la
integracion y el aprovechamiento energético, al que contribuyen los procesos de
cogeneracion. De la misma manera es conveniente revisar los esquemas de
precalentamiento que generan, como resultado adicional, un incremento en la capacidad del
calentador. La produccion de hidrogeno es otro de los procesos intensivos en energia dentro
de una refineria. Diversos procesos generan corrientes gaseosas que pueden contener
cantidades de hidrogeno que no se utilizan, o bien, son generadas como subproducto de
destilacion de los procesos de conversion. El reducir la cantidad de hidrogeno
desperdiciado o purificado mas alla de los requerimientos especificos de cada proceso

genera un ahorro de energia.
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En términos generales, un tercio de la energia consumida en una refineria se destina a la
generacion de potencia y de servicios, y el 45-55% se utiliza para calentamiento. El analisis
comparado del Indice de Intensidad Energética de Solomon indica que si se tiene un valor
menor a 100, el desempefio de la planta es mejor que el estandar, si es superior, el

desempefio es peor que el estandar (Solomon Associates).

22



CAPITULO 3

3. DESCRIPCION DEL PROCESO

3.1. DESINTEGRACION CATALITICA DE LECHO FLUIDIZADO (FCC)
La unidad de desintegracion catalitica de lecho fluidizado (FCC) es considerada como el

corazon de una refineria ya que se encarga de transformar productos de bajo valor como
son los gasdleos a gasolinas con mayor valor. Este proceso utiliza catalizador con un
tamafo aproximado de 70 micrones que se comporta como fluido al ser aireado con vapor.
El catalizador fluye continuamente entre el reactor y el regenerador, y funciona como
medio de transferencia de calor del regenerador hacia la alimentacion y al reactor.
Dependiendo del arreglo del reactor y el regenerador, existen dos unidades en uso: “side-
by-side” (lado por lado) y “orthoflow” o “stacked type” (flujo ortogonal o tipo estacado

respectivamente). La Figura 1 muestra un esquema de la unidad FCC (Laguna Plata, 2001).
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Figura 1 Esquema general de una planta catalitica
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De acuerdo a su funcion, la FCC se puede dividir en las siguientes secciones:
precalentamiento de la alimentacion, reaccion, regeneracion, fraccionamiento, planta de gas

y tratamiento de corrientes.

3.2. SECCION DE PRECALENTAMIENTO
La alimentacion de la FCC proviene de diferentes unidades, estas corrientes se mezclan y

envian a un tanque. Este tanque proporciona flujo continuo a las bombas de carga y
también sirve como medio para separar agua y/o vapor que va en las corrientes de
alimentacion. Después, la alimentacion se calienta a una temperatura que puede variar entre
270 y 375°C. Para calentar se utilizan generalmente los fondos de la seccion de
fraccionamiento. El precalentamiento de la alimentacion es una forma de modificar la

relacidn catalizador/alimentacion.

3.3. SECCION DE REACCION
El reactor-regenerador es el corazon de la FCC. La mayor parte de las reacciones ocurren

en el tubo riser, con un tiempo de residencia menor a dos segundos, éstas suceden entre dos
y cuatro segundos antes de que los productos y el catalizador se separen en el reactor. Sin
embargo, algunas reacciones no selectivas continuan en el interior del reactor.

La alimentacion proveniente de la seccion de precalentamiento entra al tubo riser donde se
mezcla con el catalizador regenerado y vapor. La relacion entre catalizador y alimentacion
oscila entre 4:1 y 9:1 en peso. El calor absorbido por el catalizador en el regenerador
provee la energia para calentar la alimentacion a la temperatura deseada en el reactor. Por
otro lado, las reacciones en el tubo riser son endotérmicas, por lo que requieren un
suministro de energia. El catalizador que estd en circulacion provee esta energia. Las
reacciones cataliticas ocurren en fase vapor, y €stas comienzan en el momento en que la
alimentacion se vaporiza. El aumento de volumen de los vapores que son generados, lleva
al catalizador a la parte superior del riser.

Un riser ideal es semejante a un reactor de flujo tapén (PFR), donde el catalizador y el
vapor viajan a lo largo del riser a la misma velocidad. El vapor se utiliza para atomizar la

alimentacion, con lo que aumenta la disponibilidad de ésta para encontrar los sitios activos
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del catalizador. Como consecuencia de las reacciones de craqueo, hay deposicion de coque
en el catalizador, lo que provoca reduccién en la actividad del catalizador.

Actualmente, el reactor se utiliza como espacio para separar el vapor y el catalizador, y
aloja el ciclon. Casi todas las FCC cuentan con un sistema de separacion que consiste en
algun dispositivo conectado al final del riser. Algunas unidades tienen un deflector para
cambiar la direccion de flujo del catalizador, otras tienen una serie de ciclones después del
riser. Algunas unidades emplean ciclones de una o dos etapas para separar particulas de
catalizador remanentes en los vapores craqueados.

Es importante la incorporacién de estos equipos para separar los vapores y el catalizador
rapidamente, ya que un contacto prolongado da lugar al craqueo de los productos deseados
y promueve la formacion de productos no deseados. Algunos hidrocarburos valiosos caen
dentro de la seccion de agotamiento junto con el catalizador. Se utiliza vapor para agotar
estos hidrocarburos del catalizador. Un disefio eficiente busca un contacto Optimo en
contracorriente entre el catalizador y el vapor. Desde luego, no todos los vapores de
hidrocarburo pueden salir de los poros del catalizador que esta en el agotador. Una parte de

éstos va junto con el catalizador a la seccion de regeneracion.

3.4. REACCIONES DE LA FCC
Una serie de reacciones se lleva a cabo cuando una molécula de gasdleo se pone en

contacto con catalizador entre 1200 y 1400°F. La distribucion de los productos depende de
muchos factores, incluyendo la naturaleza y la fuerza de los sitios activos del catalizador.
Aunque la mayor parte es desintegracion catalitica, ciertas reacciones térmicas también
ocurren. Factores como un contacto no ideal entre la alimentacion y el catalizador en el
riser y la ausencia de una répida separacion de los productos en el reactor pueden contribuir
a que las reacciones de craqueo térmico se lleven a cabo.

En la Tabla 1 se muestran las principales reacciones de la FCC.
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Tabla 1 Principales reacciones en la FCC

1) Reacciones de Craqueo:

- Parafinas a olefinas y parafinas mas pequenas CioH2, — C3Hjp + C7Hye
- Olefinas craqueadas a olefinas mas Pequenas CsH;¢ — CsH;p+ CsHg
- Escision lateral de aromaticos ArC,oH,; — ArCsHo + CsHy»
-Naftenos (cicloparafinas) craqueados a ciclo-CijoHyy — CgHjp + C4Hg

olefinas y compuestos de anillo mas pequefios

2) Reaccion de Isomerizacion:
- Olefinas a i1so-oleofinas C4Hg — trans - 2 - C4Hg

- Parafinas a isoparafinas n -C4H;9 — iso - C4Hjo

3) Transferencia de hidrogeno
- Ciclo-aromatizacion C6H12 + 3C5H10 - C6H6 + 3C5H12

- Olefinas a parafinas y aromaticos 4C¢H |, — 3CgH 4 + CgHg

4) Reacciones de transferencia trans-

alquilalacion/grupo alquilo C¢H4 (CH;3 )2 CsHg — 2C¢HsCHj;

5) Reacciones de formacion de compuestos

ciclicos de olefinas a naftenos. C;H4 — CH; — ciclo — C¢Hy4

6) Deshidrogenacion n-C8H18 — C8H16 + H2

7) Dealquilacion 1so -C3H; -C¢Hs — C¢Hg + C3Hg
Ar— CH=CH, + R{CH=CHRS; —Ar

8) Condensacion
- Ar+2H

3.5. SECCION DE REGENERACION
Esta seccion tiene dos funciones: regenerar el catalizador y suministrar la energia necesaria

para craquear la alimentacion. El catalizador gastado contiene entre 0.8 y 2.5% en peso de
coque, dependiendo de la calidad de la carga de alimentacion.

El oxigeno para la combustion se obtiene del aire, el cual es suministrado por medio de un
ventilador. El ventilador mantiene la cama de catalizador fluidizada, ya que provee presion
y velocidad al aire.

El regenerador presenta dos regiones: la de fase densa y la de fase diluida. En la primera se

localiza la mayor concentracion de catalizador, la cual se ubica por encima del distribuidor
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de aire; la fase diluida se encuentra por arriba de la fase densa, esta ubicada en la parte
superior de la entrada al ciclon y presenta menor concentracion de catalizador.

Después del regenerador, el catalizador fluye a una linea de transferencia conocida como
“tubo vertical”. Este tubo vertical provee la presion necesaria para recircular el catalizador
en la unidad. En algunas unidades, el tubo vertical se extiende al regenerador, donde la
seccidn superior se le conoce como tolva. La funcion de la tolva es proporcionar el tiempo
suficiente al catalizador para ser aireado antes de entrar al tubo vertical.

A medida que el gas de combustion abandona la fase densa del regenerador, éste arrastra
particulas de catalizador. La cantidad de particulas arrastradas depende de la velocidad
superficial del gas de combustion. Las particulas mas grandes caen en la fase densa,
mientras que las particulas pequefias quedan suspendidas en la fase diluida y después se
transportan a los ciclones.

El gas de combustion que abandona la camara de calefaccion contiene una cantidad de
energia apreciable. Por esta razon, se han desarrollado diferentes esquemas para recuperar
esta energia. En algunas unidades el gas de combustion se envia a un calentador de CO para
generar vapor de alta presion, en otras se manda a un intercambiador de agua para producir
vapor. En la mayoria de las unidades se reduce la presion del gas de combustion hasta
alcanzar la atmosférica para dar presion a la valvula del regenerador. En unidades mas
grandes se utiliza una turbina para recuperar esta energia; un tren de recuperacion de
energia tiene un turbo expansor, éste consiste en: un expansor, un motor/generador, un
ventilador y una turbina de vapor. Las particulas menores a 20 micrones escapan del
reactor, a pesar de la operacion adecuada del reactor y de los ciclones de regeneracion. La
presencia de estas particulas denominadas “finos” se deben principalmente a las
velocidades de flujo de los gases y el vapor, a las propiedades fisicas del catalizador y al
desgaste de éste debido a las colisiones de las particulas con el interior del regenerador y
otras particulas. Los finos que salen del regenerador son removidos por medio de un
precipitador electrostatico.

Por otro lado, la actividad del catalizador decae con el tiempo (sufre una desactivacion).
Esta pérdida se debe a las impurezas de la alimentacion (niquel, vanadio y azufre), y a la
temperatura (mecanismos de desactivacion térmicos). Por esto, para mantener la actividad

del catalizador, se agrega catalizador fresco continuamente. El catalizador se almacena en
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una tolva y se adiciona al regenerador. El catalizador circulante se conoce como catalizador
en equilibrio. Generalmente, algunas cantidades de catalizador en equilibrio se almacenan
en una tolva de catalizador en equilibrio para su disposicion futura (dependiendo de la

calidad de las alimentaciones).

3.6. SECCION DE FRACCIONAMIENTO
El proposito del fraccionador principal es retirar calor y recuperar productos liquidos del

vapor proveniente del reactor; estos vapores provenientes del reactor entran a la base del
fraccionador: La funcion principal de fraccionador es condensar y separar los productos de
la reaccion. Todo esto se completa con la condensacion y revaporizacion de los
hidrocarburos mientras que el vapor asciende a través los platos de la columna. La
operacion de la columna principal es similar a la columna atmosférica pero tiene dos
grandes diferencias. Primero, el vapor efluente debe enfriarse antes de que el
fraccionamiento empiece. Segundo, hay grandes cantidades de gases que irdn a los domos
de la columna junto con la gasolina inestable para una separacion posterior. El proposito de
la seccion de fondos de la columna es proveer una zona de transferencia de calor; las
cubiertas, platos y rejillas son algunos de los dispositivos utilizados para retirar calor y
enfriar el vapor. La recirculacion enfriada (o pumparound: son sistemas enfriamiento
laterales de la columna, para remover el calor del proceso, con el objetivo de mantener el
reflujo adecuado en la torre) sirve también como un medio para limpiar los finos de
catalizador arrastrados en el vapor. El flujo de apagado (quench) se ajusta para mantener la
temperatura de los fondos por debajo de la temperatura que causa la coquizacion. Esta
corresponde a 370°C (700°F). El calor recuperado de los fondos de la columna es utilizado
para precalentar la alimentacion fresca, generar vapor, servir como medio de calentamiento
para los rehervidores en la planta de gas o como medio de calentamiento para alguna
combinacion de estas corrientes..

Ademés del aceite decantado, la columna est4 disefiada para tener otros tres cortes laterales:
aceite ciclico pesado, aceite ciclico ligero y naftas pesadas. En numerosas unidades, el
aceite ciclico ligero es el inico que sale de la columna como producto. Este se retira de la
columna y es enviado a un agotador. Después de ser agotado con vapor, el aceite ciclico

ligero se bombea a un tanque para su almacenamiento o a un sistema de hidrotratamiento
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para remover el azufre antes de mezclarse en el pool de gasolinas. En algunas unidades, una
pequeiia corriente del aceite ciclico ligero, llamado aceite esponja, se envia a un absorbedor
de aceite esponja en la planta de gas. Mientras que en otras unidades, el aceite esponja es el
aceite ciclico ligero enfriado, sin agotar. El aceite ciclico pesado, las naftas pesadas y otras
corrientes laterales de reflujo se utilizan para remover calor del fraccionador y dar calor a la
seccion de recuperacion de gas insaturado. El calor recuperado, en cualquier punto de
extraccion, se sitia para distribuir uniformemente cargas de liquido y vapor a través de la
columna y para proveer el reflujo interno necesario.

La gasolina inestable y los vapores ligeros suben a través de la columna principal y salen
como vapor, el cual es enfriado y condensado parcialmente en los condensadores del domo.

La Figura 2 muestra el esquema del fraccionador principal de la unidad FCC.
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Figura 2 Esquema de la fraccionadora principal.
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3.7. PLANTA DE GAS Y TRATAMIENTO DE CORRIENTES
La funcion de la planta de gas es separar la gasolina inestable y los gases ligeros en gases

combustibles, compuestos C3, C4 (incluyendo propano, propileno, n-butano, isobutano y
butileno) y gasolina. Los elementos principales en la seccion de gas son el compresor de
gas humedo, el absorbedor-agotador, el absorbedor secundario y la columna
debutanizadora. Dependiendo de los productos obtenidos, la seccion de gas puede presentar
también una columna depropanizadora o un divisor de gasolinas. La mayoria de las plantas
de gas incluyen servicios de tratamiento para las diferentes corrientes de producto. Estos
servicios pueden ser: unidades de tratamiento de aminas para la remocion de sulfuro de

hidrogeno, asi como unidades para la remocion o conversion de mercaptanos.
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CAPITULO 4

4. MATERIALES Y METODOS

4.1. LUGAR DE INVESTIGACION.
El estudio propuesto se realizd en el Laboratorio de Simulacion y Optimizacion de

Procesos de la Facultad de Quimica de la Universidad Nacional Autonoma de México, y la
informacion fue recopilada en la Refineria “Ing. Antonio M. Amor”, ubicada en

Salamanca, Guanajuato.

4.2. MATERIALES.
e Equipo de computo Athlon 64X2 con Windows 7.

e 2Gb de Ram.
e Licencia del simulador Aspen-HYSYS, Aspen Energy Analizer y Aspen Exchanger
Design.

4.3. SIMULACION DEL PROCESO ACTUAL
En principio es necesario conocer el comportamiento estacionario del proceso, con el fin de

tener un punto de partida para el analisis de la red de intercambio de calor y con ello poder
calcular el balance de materia y energia de todo el proceso. Para este fin se utilizod el
simulador comercial Aspen-HYSYS y se siguié un desarrollo secuencial del modelo.
Entre los parametros mas importantes que se deben considerar estan los siguientes:

e Condiciones de la alimentacion.

e Modelo termodinamico apropiado.

e Condiciones de operacion de los equipos.

4.4. SIMULACION DE LA RED DE INTERCAMBIO DE CALOR
Elaborada la simulacién en estado estable, se realizé una simulacién del estado de la red de

calor actual en la planta. Esta se realizo utilizando el simulador Aspen Energy Analizer, que
emplea los datos que se tienen de la simulaciéon en Aspen-HYSYS, los cuales son
importados y analizados. Este simulador estd disefiado para analizar y mejorar redes de
intercambio de calor. Los pardmetros exportados al simulador Aspen Energy Analizer son:

¢ Flujo maésico.
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e (apacidad calorifica.

e Temperatura de suministro y salida.

e Calor de vaporizacion del vapor con cambio de fase.
Adicional a esta informacion se recabo datos de los servicios usados y de los
intercambiadores existentes, los cuales fueron obtenidos de las hojas de disefio.

e Area existente.

e Coeficiente de transferencia de los intercambiadores.

e Servicios disponibles.

e Costos de los servicios.

4.5. EVALUACION ECONOMICA Y DEL INDICE DE INTENSIDAD
ENERGETICA

Una vez detectados los consumos de la red actual y cada una de las propuestas se debe
realizar su evaluacion econdémica con el fin de determinar su viabilidad. Para esto se
considero lo siguiente:

e (Costo de inversion de los intercambiadores propuestos.

e (Costo de inversion aproximada de la tuberia involucrada en cada intercambiador

e (Costo de inversion de equipos de bombeo en caso de ser necesarios.

Otro punto importante para una propuesta de redisefio es la disminucion en el indice de
intensidad energético (IIE), el cual un punto equivale 365,000 MMBtu/afio (Solomon,
2005.
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CAPITULO 5

5. SIMULACION DE LA PLANTA CATALITICA

5.1. MODELO TERMODINAMICO
Las mezclas de petroleo son muy complejas debido a que manejan miles o incluso millones

de compuestos, muchos de los cuales ademas no pueden ser identificados. Para resolver
este problema se lleva a cabo una caracterizacion aproximada de los componentes pesados
mediante el uso conjunto de métodos matematicos y experimentales. La base mas confiable
para llevar a cabo una caracterizacion son los datos experimentales obtenidos por
destilacion a alta temperatura o por cromatografia de gases. Los paquetes de propiedades
termodindmicas con los que cuenta el simulador Aspen-Hysys nos permiten predecir las
propiedades de mezclas de crudo a partir de la informacion experimental con la que se
cuenta. El simulador provee ecuaciones de estado para el tratamiento riguroso de sistemas
de hidrocarburos; modelos semi-empiricos y de vapor de presion para sistemas de
hidrocarburos pesados.

El modelo termodindmico utilizado fue la ecuacion de Peng-Robinson debido a que es
ampliamente utilizado en el modelado de sistemas de hidrocarburos, esta ecuacion es
aplicable a una gran variedad de sistemas en un intervalo muy grande de condiciones de

operacion.

5.2. CONDICIONES DE OPERACION
Para el estudio se consideraron dos corrientes de entrada, la primera es la carga de gasdleos

de vacio provenientes de los tanques de almacenamiento y de la cual se utilizaron las
correspondientes a un promedio ponderado del mes de noviembre del 2009, la cual se
muestra en la Figura 1. La otra corriente corresponde a la alimentacion de fraccionadora
principal la cual proviene del reactor. Es muy importante sefialar que para este estudio no se
llevo a cabo la simulacion del reactor debido a que la informacion que se tiene es muy
limitada y a que el objetivo era el de evaluar la red de intercambio de calor. Una de las
dificultades es que no se tienen muestras de laboratorio para esta corriente por lo que para
poder conocerla se realizo un balance de masa utilizando la informacion que se tiene de las

curvas de destilacion de los productos pesados y de componente por componente para los
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productos ligeros como se muestra en la Figura 2, en este esquema se puede observar
corrientes en color azul claro, esto es debido a que solo se especifico flujo y composicion,
dejando la presion y temperatura unicamente para la corriente de salida, esto da como

resultado las condiciones de operacion que se muestra en la Figura 3.

=¥ CARGA GASOLEOS DE VACIO ==
workzheet Stream Mame | CARGA GASOLEC
- Conditions Wapour / Phase Fraction 0.0000
- Properhiss Temperaturg [F] 1961
p
- Compostion Prezsure [psia) 0,00
talar Flow [lbroledhr] 2107
- Kialue Mass Flow [Ib/hi] 4,536e+005
- UserVariables | ehy | deal Liq Vol Flow [bamel/day] 3,7952+004
-~ Notes M alar Enthalpy [Btulbmale] -1.870e+005
- Lozt Parameters || Malar Entropy [Btu/lbmale-F] 8556
Heat Flow [kREtudhr -394.0
Lig %ol Flow @5td Cond [bamel/day] 3.7 37e+004
Fluid Package B asziz-1
Ltility Type

Figura 1 Condiciones de entrada del gaséleo de vacio
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Figura 2 Esquema utilizado para determinar la carga a la fraccionadora
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=* CARGA FRACCIONADORA |- | S|
Workzheet Stream Mame | CaRGA FRACCIOL
- Conditions Yapour / Phagze Fraction 1.0000
. Propertiss Temperaturg [F] 9E0,0
P

. Composition Pressure [psia) 4370
b alar Flow [lbrmaleshr] A162

- K ¥alus Mass Flow [Ib/hr] 4 4592+005

- Userariables ey |deal Liq Yol Flow [barrel/day] 4,405e+004

- Notes b alar Erthalpy [Etu/lbrcle] -1.212e+004

- Lost Parameters || balar Entrapy [Btu/lbrale-F] 100,71
Heat Flov [MMEB ] -£2.55
Lig %ol Flow @5td Cond [barrel/day] 4,327e+004
Fluid Package B asziz-1
LItility Type
o | 3

Figura 3 Condiciones de entrada de la carga a la fraccionadora

La diferencia masica entre las dos corrientes es debida a la cantidad de coque que es
quemado en la seccidon de regeneracion del reactor. Basicamente la planta catalitica opera
con una carga de gasoleos de vacio de 37,347.35 BPD proveniente de tanques el cual pasa
por un tren de precalentamiento que eleva la temperatura de 91°C a 262°C a la entrada del
reactor.

Las especificaciones de los equipos involucrados se tomaron de las hojas de disefio, las
caracterizaciones de las corrientes de alimentacion y productos se tomaron de la base de

datos del laboratorio para el mismo mes.

5.3. CARACTERIZACION DE LA CARGA Y PRODUCTOS
Para este estudio se utilizaron ensayos de laboratorio D-1160 para la carga y el residuo,

ensayos D-86 para la gasolina y el aceite ciclico ligero, y cromatografia de gases para los
demas productos.

En Tabla 1 se presenta el ensayo de laboratorio de la carga de gasoleos de vacio y sus
principales propiedades las cuales fueron utilizadas para la caracterizacion en la simulacion

y que corresponden al dia 19 de noviembre de 2009.
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Tabla 1 Propiedades de la carga de gasoleos de vacio

Propiedades Valor Unidad

Temperatura de inflamacion pensky martens 78 °C
Azufre total (s) 2.1728 % peso

Agua por destilacién 0

Gravedad especifica A 20/4 2c 0.9106 -

Temperatura de escurrimiento 24 °C

Color ASTM 12 Dilucion -

Temperatura de inflamacion pensky martens 80 °C
Cenizas 0.041 % peso

Destilacion D-1160 % Vol

0 219 °C
5 264 °C
10 315 °C
30 390 °C
50 429 °C
70 461 °C
90 502 °C
95 511 °C
100 526 °C

Este ensayo se introdujo al simulador en el cual se genero la composicion de la carga por
medio de pseudo-componentes, a partir de estos se puede estimar las propiedades fisicas y
quimicas a diferentes rangos de temperatura.

Para el caso de la alimentacion a la fraccionadora la caracterizacion fue obtenida por el
método mencionado en la seccion 5.2 y la cual se presenta en la Figura 4.

Adicional a la carga de gasoleos se recabaron los ensayos y cromatografias de laboratorio
de los productos de la planta catalitica para el mes de noviembre, estos ensayos incluyen al
aceite ciclico ligero, aceite ciclico pesado, gasolina y el residuo, ademéas se obtuvieron las

cromatografias del gas seco, propano-propileno y butano-butileno.
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Figura 4 Caracterizacion de la alimentacion a la fraccionadora principal obtenida en el simulador

5.4. FRACCIONADORA PRINCIPAL (1-E)
Inicialmente la torre principal estaba constituida por 16 platos de tres pasos, los cuales

fueron sustituidos por empaques estructurados de alta eficiencia de manera que ahora la
torre tiene cuatro secciones empacadas para la transferencia de calor, una seccion de lavado

y tres secciones para el fraccionamiento, las secciones son las siguientes:

e Bomba de calor del residuo

e Seccion de lavado

e Bomba de calor del aceite ciclico pesado

e Seccion de fraccionamiento entre en aceite ciclico pesado (ACP) y el aceite ciclico
ligero (ACL)

e Seccion de fraccionamiento entre el aceite ciclico ligero y la Nafta

e Condensador
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Debido a que en este estudio no se analizard el comportamiento hidraulico de la torre, se
consideraron inicamente los 16 platos tedricos de disefio pero con una eficiencia del 60%
(R. Smith. Et, all, 2005). Este tipo de torre requiere que se les especifique al menos:
numero de etapas, flujos de salida lateral, presion del condensador y del fondo, temperatura
del domo, plato de alimentaciéon, y que todas las alimentaciones estén completamente
definidas. En la Figura 5 se muestran los datos utilizados para especificar la fraccionadora,
los cuales como se habia mencionado anteriormente se tomaron de un promedio ponderado

del mes de noviembre.
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Figura 5 Especificacion de las condiciones de operacion de la fraccionadora principal

Las bombas de calor se simularon de forma separada de la torre, debido a que estos equipos
intercambian calor con el tren de precalentamiento y de manejarse junto con la torre no
podriamos utilizarlos para la integracion. En la Figura 6 se indica la manera como se

simularon las bombas de calor las cuales son la del residuo y la del aceite ciclico pesado.
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Figura 6 Esquema de la simulacion de las bombas de calor

5.5. ABSORBEDOR-AGOTADOR (3-E)

El equipo 3-E fue simulado como dos equipos separados, por una parte el agotador y por
otra el absorbedor, como se muestra en la Figura 7. Para la simulacion de la torre de
absorcion se consideraron 24 platos tedricos con una eficiencia de 80% y 20 platos para la
torre de agotamiento, considerando la misma eficiencia. Para el modelado de la columna de
absorcion solo se requiere el nimero de platos y la presion de operacion, para la columna

de agotamiento ademas de esto se requiere la temperatura ya sea del domo o del fondo.
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Figura 7 Esquema de simulacion del absorbedor-agotador

En la Figura 8 se presentan la informacion requerida para la simulacién de la torre de

agotamiento, como se puede observar la cantidad de informacion requerida por una torre de

absorcion es mucho menor en comparacion con la fraccionadora.
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Figura 8 Especificacion de las condiciones de operaciéon de la columna de absorciéon
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5.6. ABSORBEDOR SECUNDARIO (4-E)
El equipo de absorcion secundario al igual que el absorbedor primario solamente requiere

la presion de operacion y el nimero de platos, este se simulo con 17 platos tedricos y una

eficiencia en la separacion de 85%.
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Figura 9 Especificacion de las condiciones de operacion de la columna de absorcién secundaria

5.7. DEBUTANIZADORA (5-E) Y DEPROPANIZADORA (6-E)
Estas dos columnas se simularon con rehervidor y condensador, por lo que fue necesario

especificar el nimero de platos, el plato de alimentacion, presion de operacion, temperatura
del domo y el flujo de alguna de las corrientes de salida. La eficiencia utilizada para los
platos teoricos fue de 80%. En la Figura 10 se muestra el esquema de simulacion para la
torre debutanizadora y depropanizadora, asi como las especificaciones de estas dos en la

Figura 11.
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Figura 11 Especificaciones para la torre debutanizadora y depropanizadora

En la Figura 12 se muestra el diagrama de simulacion completo de la planta catalitica.
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5.8. DIAGRAMA DE SIMULACION DE LA PLANTA CATALITICA
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Figura 12 Diagrama de simulacion
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5.9. RESULTADOS OBTENIDOS DE LA SIMULACION
Una vez realizada la simulacion es necesario determinar si los resultados son confiables

para su analisis, por lo cual se compararon las curvas TBP y los datos cromatograficos de
los productos con los datos proporcionados por el laboratorio de la refineria, asi como los
rendimientos y las condiciones de operacion de los equipos.

Al comparar los resultados obtenidos en la simulacion con la informacidon obtenida de la
planta se puede determinar que el rendimiento de los productos se encuentran dentro del
rango de operacion aceptable. En la Tabla 2 se presentan la comparacion de los

rendimientos de la simulacién y los datos recabados.

Tabla 2 Comparacién de los rendimiento de los productos

a VALOR VALOR
TAG DESCRIPCION | UNIDAD | (PONDERADO MES (SIMULACION) Error (%)
NOVIEMBRE 2009)
FI-75.PV GASOLINA BPD 22,524.36 24,268.14 7.7%
FIC-49.5P ACL BPD 4,273.68 3,999.96 6.4%
FI-51.PV | RESIDUO CAT BPD 3,757.79 3900.0 3.7%
FI-73.PV | PROPANO-P BPD 2,724.59 2,903.68 6.5%
FI-74.PV BUTANO-B BPD 4,670.37 4,491.55 3.8%

De igual manera se compararon los parametros mas importantes de los equipos
involucrados en el proceso y de las corrientes involucradas en la red de calor, como son
flujos, temperaturas y presiones, cabe aclarar que se compararon los datos de la
informacion con que se contaba ya que para algunos equipos era limitada debido a que no
contaban con mucho monitoreo a través del panel de control distribuido, los datos

comparativos se presentan en Tabla 3.
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Tabla 3 Resultado de la evaluacion a la planta catalitica con datos del mes de noviembre del 2009

2 VALOR VALOR
TAG DESCRIPCION UNIDAD | (PONDERADO MES (SIMULACION) Error (%)
NOVIEMBRE 2009)

TI-1-39.PV DOMO FRAC °C 120.8769 120 0.73075
TI-1-40.PV TEMP 3F °C 47.6129 47 1.30404255
TI-1-31.PV FONDO DE 1E °C 362.7242 356.236 1.8213207
TI-1-34.PV SALIDA ACP °C 308.0035 302.8257 1.70982846
TI-1-36.PV ACL AL AGOT °C 236.6661 228.653 3.50448059
PIC-13.5P P FONDO 1-E kg/cm2 1.4836 1.5008 1.14605544
FIC-42.5P REFLUJO 1E BPD 49045.36 54204.85 9.5185025
TI-1-46.PV FONDO 3E AGO °C 112.1195 112.118 0.00133788
TI-1-48.PV VAPOR 3E AG °C 51.5246 48.0023 7.3377734
FIC-52.5P FONDO 3E AGO BPD 33973.47 38372.97 11.4651016
TI-1-49.PV FONDO 3E ABS °C 56.9907 50.4538 12.9562094
TI-1-50.PV VAPOR 3E ABS °C 47.6129 42.2586 12.6703204
TI-1-77.PV GNA FRIA 3E °C 32.017 31.6 1.31962025
TI-1-53.PV FONDO ABS 4E °C 55.6192 49.1832 13.0857691
TI-1-54.PV SAL DOMO 4E °C 45.2476 44.1381 2.51370131
TI-1-55.PV ACESP A4E °C 41.0684 40 2.671
TI-1-56.PV CARGA ASE °C 119.2782 119.9 0.51859883
TI-1-57.PV FONDO 5E °C 156.399 162.4448 3.72175656
TI-1-59.PV DOMO 5E °C 52.3275 53.27 1.76928853
PIC-17.SP PRESION 5E kg/cm2 9.4445 9.9132 4.72803938
FIC-68.SP REF DEBUT 5E BPD 12505.44 12262.86 1.97816823
TI-1-60.PV ACUM 5F °C 26.7729 26.9391 0.61694711
FIC-69.5P CARGA A 6E BPD 7002.15 7094.76 1.30532957
TI-1-62.PV CARGA A 6E °C 66.2479 65 1.91984615
PIC-19.5P PRES DE 13F kg/cm2 10 9.03444867 10.6874406
TI-1-63.PV FONDO DE 6E °C 90.721 97.4336 6.88940981
TI-1-64.PV PLATO 22 6E °C 69.2825 74.0162 6.3954918
TI-1-66.PV DOMO 6E °C 39.7939 39.74 0.13563161
TI-1-67.PV ACUM 6F °C 31.7881 30.6123 3.84093975
PIC-20.SP PRES DEP 6E kg/cm2 15.7327512 16.8736749 6.76156029

Como se puede ver los valores obtenidos son bastante congruentes con los observados en la
planta. Igualmente se compararon las curvas TBP de los productos ACL, Gasolina y
Residuo, con estos resultados se pudo observar que el comportamiento es muy parecido y

no se encontr6 una diferencia mayor de 12°C, lo cual nos da una buena representacion de
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los datos obtenidos de laboratorio. Para los productos Propano y Butanos las

comparaciones se realizaron con las cromatografias de laboratorio.

5.10. PRODUCTO-ACL

En la Figura 13 se presentan las curvas de destilacion del aceite ciclico ligero obtenidas de

la simulacién y del laboratorio, se puede observar que el simulador predice de manera muy

aceptable los datos de laboratorio y se encuentra un error maximo de 3.3%. En la Tabla 4 se

presentan las diferencias entre estas dos curvas.

Figura 13 Comparacién de ensayos D-1160 entre simulador y laboratorio para el corte de ACL.

Tabla 4 Calculo del porcentaje de error para el corte de ACL

% Vol Lab(z;?:';orio Sim(t;lg)cién %Error Dif?c_:zr;da
0 210 209 0.4785 1
10 226 227 0.4403 1
50 265 267 0.6342 2
90 321 323 0.5091 2
95 340 331 2.5300 9
100 352 364 3.3074 12

46



5.11. PRODUCTO-GASOLINA
La Figura 14 muestra la curva de destilacion de este producto, en el cual podemos apreciar

que su comportamiento es semejante pero a diferencia del ACL encontramos que las
diferencia son un poco mayores, dando como maximo 8.5% de error. En la Tabla 5 se

presenta el porcentaje de error.

Figura 14 Comparacién de ensayos D-1160 entre simulador y laboratorio para el corte de gasolina.

Tabla 5 Calculo del porcentaje de error para el corte de gasolina.

% Vol Labcz;ac';orio Sim(uglg)cién %Error DIFE(F;EI)\ICIA
0 39 38.5 1.28 0.50
10 49 44.84 8.48 4.15
50 91 94.58 3.94 3.58
90 167 176.25 5.38 3.0
95 181 192.01 6.07 11.0
100 201 211.2 4.97 10.0
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5.12. PRODUCTO-RESIDUO
La Figura 15 presenta el comportamiento del residuo de desintegracion de la fraccionadora

y en la Tabla 6 el porcentaje de error.

Figura 15 Comparacion de ensayos D-1160 entre simulador y laboratorio para el corte de residuo.

Tabla 6 Calculo del porcentaje de error para el corte de residuo.

% Vol Labcz;z’;orlo Slm;JQIg;:lon %Error letz;g\aa
0 194 190.02 6.1856 4.00
5 258 250.23 6.2016 8.00
10 284 280.54 4.2254 4.00
20 329 324.03 3.9514 5.00
30 344 342.1 2.9070 2.00
50 373 373.73 0.1961 0.73
70 399 409.19 2.5557 10.19
90 455 452.39 0.5726 2.60
95 483 479.36 3.6605 3.63
100 508 507.37 0.1236 0.62
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5.13. PRODUCTO-PROPANOS Y BUTANOS
Para los productos de la depropanizadora se obtuvieron los resultados mostrados en la

Tabla 7. Los datos del producto propano-propileno fueron tomados del domo de la columna

y los de butano-butileno de los fondos, y estos se compararon con los respectivos datos de

laboratorio para el mes de noviembre.

Tabla 7 Resultados de los productos de la torre depropanizadora

PROPANO-PROPILENO

BUTANO-BUTILENO

%MOL %MOL %MOL %MOL
COMPUESTO SIMULACION | LABORATORIO COMPUESTO SIMULACION | LABORATORIO
ETHANE 0.09701 0 ETHANE 0.000001 0
PROPANE 0.281053 0.251 PROPANE 0.021827 0.02
PROPILENE 0.621442 0.688 PROPILENE 0.069253 0.02
[-BUTANE 0.000009 0.05 [I-BUTANE 0.246946 0.305
N-BUTANE 0.000000 0.001 N-BUTANE 0.062495 0.105
1-BUTENE 0.000004 0.01 1-BUTENE 0.081552 0.105
I-BUTENE 0.000007 0 [-BUTENE 0.076083 0.10
TRS-BUTENE 0.000000 0 TRS-BUTENE 0.068226 0.095
CIS2-BUTENE 0.000000 0 CIS2-BUTENE 0.040662 0.05
ACETYLENE 0.000001 0 ACETYLENE 0.210209 0.198
IPENTANE 0.000000 0 IPENTANE 0.000007 .001
N-PENTANE 0.000000 0 N-PENTANE 0.000000 .001
1-3- 1-3-
BUTADIENE 0.000000 0 BUTADIENE 0.001180 0
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5.14. PRODUCTO-GAS SECO
Los datos del gas seco de desintegracion catalitica se tomaron del domo del absorbedor

secundario (4-E), antes de pasar a la seccion de tratamiento con DEA, en la Tabla 8 se

muestra los resultados para este producto.

Tabla 8 Resultados del producto gas seco

GAS SECO

%MOL %MOL
COMPUESTO SIMULACION | LABORATORIO

H2 0.192 0.154
N2 0.126 0.101
CO2 0.015 0.012
co 0.0321 0.026
METHANE 0.3710 0.297
ETHANE 0.233 0.312
PROPANE 0.0019 0.015
PROPILENE 0.0142 0.064
[-BUTANE 0.0006 0.007
N-BUTANE 0.0 0.001
1-BUTENE 0.0 0.003

En general los resultados obtenidos en la simulacion son satisfactorios con respecto a la
informacion actual del proceso, de esta manera la simulacion representa de manera
confiable la operacion de la planta y los resultados pueden ser tomados para el estudio de la

red de calor.

Los resultados de la simulacion se presentan en el anexo E.
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CAPITULO 6

6. SIMULACION DE LA RED DE INTERCAMBIO DE CALOR

6.1. RED DE INTERCAMBIO ACTUAL
La planta cuenta con un tren de precalentamiento que toma la carga a la temperatura de

91°C de los tanques de almacenamiento y la eleva hasta 262°C a la entrada del reactor. Este
tren cuenta con 4 equipos, de los cuales tres son intercambiadores proceso-proceso y uno es
un horno, adicional al tren de precalentamiento se pueden distinguir en la planta varios
enfriadores e intercambiadores de los cuales resaltan dos secciones, estas son el circuito de
gasolina y el circuito de aceite esponja los cuales involucran intercambiadores proceso-
proceso y equipos de enfriamiento con agua y aire. En la Tabla 1 se presentan los equipos

considerados para el estudio de la red de calor.

Tabla 1 Intercambiadores involucrados (proceso-proceso P-P, enfriamiento E, calentamiento C).

EQUIPO TIPO LADO TUBO LADO CORAZA
13-C P-P Carga torre debutanizadora Fondos torre debutanizadora
8-C P-P Recirculécién fondos Carga Gaséleos de vacio
fraccionadora
14-C p_p Recirculécién fondos Rehervidf)r torre
fraccionadora debutanizadora
11-C P-P Aceite Esponja pobre Aceite Esponja rica
29-C P-P ACP Carga Gasoéleos de vacio
6-C P-P Residuo Carga Gasoéleos de vacio
16-C P-P Fondos torre debutanizadora Carga torre depropanizadora
17-C E Gasolina Agua de Enfriamiento
27-C E Gas seco del primer paso del Agua de Enfriamiento
compresor
12-C E Aceite Esponja pobre Agua de Enfriamiento
7-C E Residuo Aire
9-C E Condensado de alta presion Agua de Enfriamiento
1-C E Gas del domo de la fraccionadora Agua de Enfriamiento
4-C E ACL Aire
1-B C Horno (Gas de combustién)
10-C C Vapor de baja Rehervidor torre de agotamiento
we |
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Esta informacion se obtuvo principalmente del diagrama de flujo de proceso en el cual se

indican las unidades de intercambio de calor, ya sea proceso-proceso o de servicios

auxiliares. En total se consideraron 7 intercambiadores de proceso, 7 enfriadores y 1 horno.

La informacion de las corrientes fue tomada de la simulacion realizada anteriormente en el

simulador Aspen-Hysys las cuales fueron exportadas al simulador Aspen Energy Analizer

con el fin de tener valores mas adecuados del coeficiente calorifico (Cp) para los diferentes

rangos qu pudieran presentarse ya que estos dependen de la temperatura y puede haber mas

de dos valores para una sola corriente debido al amplio rango de temperaturas. En la Tabla

2 se presentan las corrientes consideradas para el andlisis y en las cuales se puede ver que

algunas presentan intervalos de temperatura debido al cambio de Cp.

Tabla 2 Corrientes consideradas para la integracion.

CORRIENTE TIPO T, (°C) T . (2C) Q (MMBtu/hrs)
. 249.40 139.5 15.12
1 Caliente

139.5 40 11.4
, o 126.83 139.6 10.58
139.6 152.44 8.819
X Caliente 161.67 99.8 22.75
99.8 133.91 19.61
. Caliente 120.02 98.2 37.49
98.2 37 100
] Caliente 351.62 280.5 10.58
280.5 216.16 8.819

] Caliente 351.62 237.7 7.5
237.7 65.6 9.74

; Caliente 351.62 280.4 5.91
280.4 216 4.92

8 Fria 112.12 119.9 5.51
. o 27.5 50.3 1.44
50.3 65 4.58
, 48.59 97 5.727

10 Fria 97 149.32 6.87
. 72 55.9 3.75

11 Caliente 55.9 45.7 3.13
i Caliente 65.74 54.8 7.35
54.8 40.4 8.82
, 98 176.5 40.96
13 Fria 176.5 234 34.25
14 Caliente 303.13 272 14.84
15 Fria 75 112.1 433
16 Caliente 214.8 34.2 8.78
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La Figura 1 muestra el diagrama simplificado de la red de calor actual y los equipos
involucrados. Cabe mencionar que no todos los equipos de la planta se consideraron para la
red de calor, esto debido a que operativamente no podia sufrir modificaciones o no

representaban oportunidades de mejora.
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ALIMENTACION 5-E

RICH SPONGE i\> /m\ FONDO 5-E
N N8

ALIMENTACION 6-E

CIRCUITO DE GASOLINA

GASOLINA

Figura 1 Esquema general de la red calor actual.

6.2. DETERMINACION DE LA AT MINIMA DEL PROCESO.
La AT minima se determino evaluando todos los intercambiadores proceso-proceso

involucrados obteniéndose una AT de 34.55°C, este valor es el minimo acercamiento
encontrado en la red de calor. En la Tabla 3 se presentan las diferencias de temperatura de

cada intercambiador.

Tabla 3 AT,,;, del proceso.

s AT .Corriente AT C,orriente
caliente (2C) fria (2C)
13-C 41.77 34.55
8-C 181.48 66.63
14-C 199.18 89.32
11-C 100.08 109.17
29-C 153.77 151.09
6-C 230.72 61.05
16-C 81.68 102.73
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6.3. DETERMINACION DE LOS REQUERIMIENTOS MINIMOS
Conocida la AT del proceso el siguiente paso es determinar por medio de un analisis pinch

los requerimientos minimos de servicios de calentamiento y enfriamiento, para ello se
realiza una curva compuesta que involucra las corrientes frias y calientes. En la Figura 2 se
muestra la grafica de las curvas compuestas obtenida en el simulador.

Esta grafica nos indica los requerimientos minimos de calentamiento y enfriamiento para el
caso de estudio y nos dice que tenemos un punto de pliegue (pinch) ubicado en el intervalo

120-85°C, la Tabla 4 indica los valores minimos de los servicios y los consumos actuales.

Tabla 4 Requerimientos minimos y actuales.

MINIMOS ACTUALES
CALENTAMIENTO
44 .
(MMBtu/hrs) >3 90.68
ENFRIAMIENTO
(MMBtu/hrs) 182.18 238.8

Actualmente se tiene un consumo de servicios de calentamiento de 90.68 MMBtu/hrs lo
que equivale a un 62.9% mas de los requerimientos minimos y que representa una muy
buena oportunidad de mejora. El consumo de servicios de enfriamiento por su parte es de
238.8 MMBtu/hrs que es un 31.1% mas de los requerimientos minimos, aqui se puede
observar una oportunidad para reducir la cantidad de agua de servicio. En la Figura 3 se
presenta el arreglo actual de la red de intercambio de calor y en la cual se puede apreciar
que algunos intercambiadores se encuentran cruzando el pinch, lo cual habria que corregir
para obtener un mejor aprovechamiento de las corrientes de proceso. Otra cosa que
podemos distinguir del analisis de esta red es que la corriente de ACL no es usada para
intercambiar calor y esta llega a su temperatura final solo con servicios de enfriamiento,
igual podemos observar otras corrientes desaprovechadas las cuales pueden ser
intercambiadas para mejorar el aprovechamiento de la red como son la corriente de residuo

de la fraccionadora principal y la corriente de aceite ciclico pesado.
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Figura 2 Curva Compuesta
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Figura 3 Red de intercambio actual
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6.4. CALCULO DEL AREA DE LOS INTERCAMBIADORES.
Para poder evaluar la red de intercambio de calor es necesario el calcular del area requerida

para cada uno de los intercambiadores involucrados tanto en la red existente como para las
propuestas, esto nos permitird conocer el area excedente de estos equipos y si es necesario
la adicion de nuevas corazas para satisfacer las condiciones de existentes.

Para este proposito se utilizo el simulador Aspen Exchanger Desing que nos permite a
partir de las condiciones de operacion de las corrientes en un intercambiador y sus
propiedades fisicas calcular el area requerida. Hay que destacar que el area actualmente
instalada fue disefiada para una condiciones de operacion tales que pueden estar sobre
disefiadas para las nuevas condiciones de operacion, es por eso que el objetivo del célculo
del area requerida es observar esta diferencia para la red actual.

Para el caso de las propuestas esta area se vuelve mas importante debido a que las
modificaciones hechas a la red con el objetivo de mejorar la recuperacion de calor pueden
ocasionar que las areas de los equipos existentes no sean lo suficientemente grandes para
las nuevas condiciones, requiriendo la adicion de nuevas corazas.

Para el caso de los nuevos intercambiadores se utilizo el programa antes mencionado para

calcular su area y dimensiones.

En la Figura 4 se presenta la grafica de area requerida minima contra el requerimiento
minimo de calentamiento para cada AT, esta area es calculada considerando que ambas
curvas compuestas transfieren su calor verticalmente a lo largo de todos los intervalos, la

ecuacion usada es la siguiente:

intervalos corriente

A= ) FmE| X h
mn ATML; i

i j .

1
Como se puede ver a menores requerimientos de servicios, mayor es la cantidad de area
requerida. De igual manera se puede observar la ubicacion de la red actual en esta grafica
ya que se conoce el area instalada que es de 6951.7 m” y el consumo actual de energia por

medio del andlisis pinch, esta grafica nos da ademds una pauta para realizar las

modificaciones a la red de calor, ya que nos dice que para el consumo actual de servicios de
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calentamiento requerimos un area menor al que se tiene, la cual podria ser reubicada para
mejorar el aprovechamiento de la red, aunque generalmente la adicion de area nueva

siempre es necesaria debido al sobre disefio de los equipos actuales.

30000
25000 \ Area =8338.5m?2
) \ Q = 90.68 MMBtu/hr Area minima
< para el
2 20000 \ imient
& \ \ requerimiento
b actual
2 15000 \ Propuestas 7
<
S - /
2
£ 10000 T~ N
—
<
(¥ V]
2 ¢
<< 5000 \ i/
e |
0
0 20 40 60 80 100 120
SERVICIOS DE CALENTAMIENTO (MMBtu/hr)

Figura 4 Grafica de drea vs entalpia

6.5. CONSUMO DE GAS COMBUSTIBLE Y VAPOR DE CALENTAMIENTO
Se célculo el consumo de gas combustible y vapor de calentamiento para el caso estudiado

correspondiente al mes de noviembre del 2009, esto se hizo para determinar si los
consumos de calentamiento simulados corresponden a los utilizados en la planta para ese
mes, ya que en planta no se mide la carga de calor de los equipos sino que se mide el
consumo del servicio de calentamiento, como es el flujo de gas combustible para el caso del
horno y el flujo de vapor para los rehervidores. Por medio de la base de datos de PEMEX
Refinacion se tiene que el horno de proceso 1-B reporta un consumo promedio de gas de
1545.2 m’ el cual se obtuvo de la base de datos, ademas se tiene la carga de calor obtenida
en la simulacion en MMBtu/hr y esta se convirtié a consumo de gas ya que se conoce el
potencial calorifico (11,023.00 cal/gr) y su densidad (0.6 kg/m’). Para el caso de vapor se
conoce igualmente el consumo promedio de vapor de los rehervidores 10-C y 18-C
directamente del panel de control distribuido, que es de 24.88 TPH (toneladas por hora), asi

como la capacidad calorifica (1 cal/gr°C) y la entalpia de condensacion (509.28 cal/gr), por
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lo que nuevamente se convirtio la carga de calor de estos dos equipos en flujo de vapor, en
la Tabla 5 se presentan los valores actuales y los calculados, y en el Anexo B se presenta la

hoja de célculo completa para todos los casos.

Tabla 5 Comparacion de los consumos de calentamiento reales con la simulacion

VALOR
TAG (Descripcion) Unidad (ponderado mes (C;/Iﬁtgilo) Error
noviembre 2009)

FI-89 (Gas 3 ]
combustible a 2-B) M*/hrs 1,545.24 1,432.53 7.3%
FI-65y FI-7? (Vapor TPH 54,8843 269392 195

de baja)

6.6. CONSUMO DE AGUA DE ENFRIAMIENTO.
Para el caso del agua de enfriamiento no se cuenta con informacion del consumo actual de

los equipos, esto debido a la falta de sistemas de medicion, por lo que para poder
cuantificar este consumo fue necesario tomar datos de las hojas de disefio de los equipos de
enfriamiento, los cuales sirvieron para validar el método de cuantificacion. Esto se realizo
basicamente aplicando un balance de energia en los intercambiadores y comparando los
resultados de este balance con los reportados en la hoja de datos, luego se aplico el mismo
calculo para determinar el consumo del mes de noviembre pero utilizando la carga de calor
de los equipos de enfriamiento para el mes de noviembre. En la Tabla 6 se indican los

consumos para estos equipos.

Tabla 6 Comparacién de los consumos de enfriamiento de disefio

VALOR VALOR
., . VALOR
Descripcion Unidad (Disefio) (Calculado para Error (calculado para el mes
el disefio) noviembre 2009)
Agua de GPM | 27,402.22 | 26,676.63 | 2.3% 19,594.70
enfriamiento

Los equipos que utilizan agua como servicio de enfriamiento son los siguientes: 1-C, 9-C,

12-C, 17-C y 27-C. En el Anexo B se presenta con mas detalle este calculo.
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Con estos valores se pudo determinar que el consumo de los servicios de calentamiento y
enfriamiento observados en la planta son representados en un rango aceptable por la

simulacion, lo cual nos permite continuar con el desarrollo de las propuestas.

6.7. DESARROLLO DE UNA NUEVA RED DE INTERCAMBIO DE CALOR
Se realizaron tres propuestas para mejorar el aprovechamiento de la red de calor, en las

cuales se pretendio que la mayoria de los equipos no intercambien calor a través del pinch,
asi como la reduccion de los consumos de calentamiento y enfriamiento al minimo posible,
esto mediante la instalacion de nuevos equipos de intercambio o la reubicacion de los ya
existentes considerando el factor econémico. Es importante notar que habria que adicionar
un intercambiador nuevo por cada equipo que se encuentre intercambiando calor a través de

las temperaturas del pinch.
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6.8. PROPUESTA 1
En la primera propuesta se adicionaron cuatro nuevos equipos y se aumento el area de dos

de ellos, esto con el motivo de corregir el intercambio de calor a través del pinch y
aprovechar la mayor cantidad de energia disponible a costa de los servicios de
calentamiento. Los consumos de servicios alcanzados con esta propuesta se indican en la

Tabla 7.

Tabla 7 Consumos de servicios para la propuesta 1

Propuesta Disminucidn
Calentamiento
66.15 24.52
(MMBtu/hrs)
Enfriamiento
219.4 24.
(MMBtu/hrs) 9 >

Con estas modificaciones se lograron corregir 5 de los 7 equipos que intercambian calor a
través del pinch. Los cuatro nuevos equipos propuestos son mostrados en la Tabla §,
ademas debido a las modificaciones hechas a la red es necesario aumentar el area del
equipo 6-C (Carga — Residuo) esto se lograra adicionando una coraza del mismo tamano.

En la Figura 5 se muestra como quedaria la red de calor con las modificaciones de esta

propuesta.
Tabla 8 Equipos nuevos requerido para la primera propuesta.
_ Ty T T/ Tm | Area Cortazas
Intercambiador | Lado Coraza | Lado Tubo coraza tubos nueva
oC oC (m?) nuevas
I-N Carga Lean Sponge | 98/115.3 |189.1/120| 203.2 1
2-N Rehervidor 6-E| Gasolina 91/99.3 |146.7/120| 246.3 1
3-N Rich Sponge |Lean Sponge| 48.6/85.2 | 120/82.2 164 2
4-N Carga ACL 115.5/124.2|214.8/120| 240 2
6-C Carga Residuo | 124.2/149.1 |1351.6/140| 175.8 1
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En la Tabla 9 se presenta el area calculada para todos los intercambiadores de la propuesta
numero 1, en ella se indica el area instalada y la calculada para las nuevas condiciones asi

como el area necesaria para los nuevos intercambiadores.

Tabla 9 Evaluacién del area de la propuesta niimero 1

PROPUESTA 1
Area Area Area nueva Corazas
Intercambiador | Instalada calculada . nuevas
(m?) (m?) necesara | hecesarias
17-C 535 387.8 0 0
13-C 59 55.9 0 0
27-C 532.6 218.5 0 0
8-C 700.4 692.92 0 0
18-C 59 0 0 0
14-C 350.2 341.19 0 0
10-C 59 50.32 0 0
11-C 350.2 195.2 0 0
29-C 350.2 310.2 0 0
6-C 155.7 175.8 175.8 2
12-C 534 239 0 0
16-C 59 44.4 0 0
9-C 1068 968.5 0 2
1-C 2136 2022 0 0
1-N - 203.2 203.2 1
2-N - 246.3 246.3 1
3-N - 164 164 2
4-N - 240 240 2

En esta tabla se puede observar que el intercambiador 6-C, debido a las nuevas condiciones
propuestas para el caso, requiere de 20 m” de 4rea adicional, debido a que en la practica no
es comun encontrarnos con intercambiadores interconectados de diferentes dimensiones y
en el caso de instalar un intercambiador de las mismas dimensiones al 6-C se estaria
desaprovechando una gran cantidad de su area, por estas razones se propone eliminar el
equipo ya instalado y sustituirlo por 2 intercambiadores de 87.9 m” interconectados para
satisfacer el area requerida, la hoja de datos de este intercambiador se presenta en el anexo

F.
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Figura 5 Red de intercambio de la propuesta 1
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6.8.1. CONSUMO DE SERVICIOS
En la Tabla 10 se indican los consumos de los servicios para la propuesta 1.

Tabla 10 Consumo de agua y vapor para la propuesta 1

Caso Base | Propuestal | Disminucién Ahorro
Agua de o
enfriamiento (GPM) 21573.56 19594.70 1978.85 9.17%
Vapor de baja (TPH) 26.24 21.4 4.84 18.45%
Gas combustible | /5, 55 871.07 561.45 39.2%
(m?/hrs)

6.8.2. ARREGLO DE LA PROPUESTA #1
Enla

Figura 6 se muestra como quedaria la configuracién de la propuesta 1 que involucra la

adicion de 4 nuevos intercambiadores.
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Figura 6 Arreglo de los intercambiadores de la primera propuesta.
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6.9. PROPUESTA #2
En esta segunda propuesta se adicionaron cinco intercambiadores nuevos y el area de dos

de ellos aumento. Con esta propuesta se logra alcanzar los requerimientos minimos de
calentamiento y enfriamiento aunque como se podra ver el nimero de modificaciones es

mayor. En la Tabla 11 se presentan resultados de esta propuesta.

Tabla 11 Consumos de servicios para la propuesta 2

Propuesta Disminucién
Calentamiento
A4 7.22
(MMBtu/hrs) 2345 3
Enfriamiento
182.2 37.2
(MMBtu/hrs)

Con esta propuesta se eliminaron todos los equipos que intercambian calor a través del
pinch. Los cinco nuevos equipos propuestos son mostrados en la Tabla 8. Al igual que en la
propuesta nimero uno hay que adicionar una coraza para el equipo 6-C (Carga — Residuo).
Otra diferencia es la reubicacion del intercambiador 16-C el cual serd utilizado para
calentar el fondo del absorbedor 3-E y reducir la cantidad de vapor utilizado, en la Tabla 13
se indican las nuevas corrientes de esta modificacion. La red de intercambio para esta

propuesta se muestra en la Figura 7.

Tabla 12 Equipos nuevos requerido para la segunda propuesta.

Ty T Ts/ T | Area Coraza
Intercambiador | Lado Coraza | Lado Tubo| coraza tubos nueva orazas
oC oC (mz) necesarias
1-N Ahmgl_“éac“’“ Gasolina | 27/65 | 86.7/67.67 |198.8| 2
2-N Carga ACL 08/106.8 | 214.8/120 | 93.2 1
3N Fondo3-E | L% | 5007 | 189.1/120 |275.5 1
Sponge
Rich
4-N Lean Sponge 120/82.2 | 48.6/85 162 1
Sponge
5-N Fondo 6-E Gasolina | 91/99.45 146/120 |215.6 1
6-C Carga Residuo | 120.9/98 [351.6/159.1|160.5 1
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Tabla 13 Cambio de servicio del equipo 16-C

Intercambiador Coraza/Tubo Coraza/Tubo Areanueva | Corazas
(Caso Base) (Propuesta 2) (mz) necesarias
16-C Ahmentampn 6-E / Reherv1dqr 3-E/ 279 .4 3
Gasolina Gasolina

El intercambiador 16-C originalmente tiene un area de disefio de 59 m?, debido al cambio
de servicio propuesto para este caso el 4rea requerida aumento a 279.4 m’ lo que
basicamente representa la sustitucion de este intercambiador por uno nuevo, en el anexo E
se presenta su hoja de disefio. En la Tabla 14 se presenta el comparativo de las areas de

todos los intercambiadores.

Tabla 14 Evaluacion del area de la propuesta nimero 2

PROPUESTA 2
Area Area Area Corazas
Intercambiador | Instalada | calculada nueva nuevas
(m?) (m?) necesaria | necesarias
17-C@Main 535 258.5 0 0
13-C@Main 59 55.9 0 0
27-C@Main 532.6 218.5 0 0
8-C@Main 700.4 693 0 0
18-C 59 0 0 0
14-C@Main 350.2 341.19 0 0
10-C 59 50.32 0 0
11-C@Main 350.2 195.2 0 0
29-C@Main 350.2 305.2 0 0
6-C@Main 155.7 210.6 155.7 2
12-C@Main 534 239 0 0
16-C@Main 59 279.4 279.4 3
9-C@Main 1068 968.5 0 0
1-C@Main 2136 2022 0 0
1-N - 198.8 198.8 2
2-N - 93.2 93.2 1
3-N - 275.2 275.5 1
4-N - 162 162 1
5-N - 215.6 215.6 1
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Figura 7 Red de intercambio de la propuesta 2
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6.9.1.

propuesta se muestran en la Tabla 15.

CONSUMO DE SERVICIOS
Los resultados obtenidos para los consumos de agua, vapor y gas combustible de esta

Tabla 15 Consumo de agua y vapor para la propuesta 2

Caso Base | Propuesta 2 | Disminucién Ahorro
Agua de o
T 21,573.56 18,379.15 3,194.41 14.8%
Vapor de baja (TPH) 26.24 11.21 15.02 57.25%
Gas combustible |, 5, 55 1,172.46 260.06 18.15%
(m>/hrs)
6.9.2. ARREGLO DE LA PROPUESTA #2

nuevos intercambiadores y una reubicacion.

En la Figura 8 se muestra como quedaria la configuracion de la propuesta 2 que involucra 4
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Figura 8 Arreglo de los intercambiadores para la segunda propuesta
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6.10. PROPUESTA #3
En la tercera propuesta se pretendié hacer la menor cantidad de modificaciones y adiciones

de equipos, aunque este hecho involucra una menor recuperaciéon de calor se tomo en

cuenta los aspectos operativos que no se habian tomado en las propuestas anteriores, ya que

una mayor cantidad de modificaciones no solo implica los aspectos econdmicos si no que

también esta relacionado con la operatividad de la planta y la complejidad en los cambios.

En esta ultima se adicionaron solamente dos equipos nuevos y se aumento el area de uno.

En la Tabla 16 se presentan resultados de esta propuesta.

Tabla 16 Consumos de servicios para la propuesta 3

Propuesta Disminucién
Calentamiento
1. .34
(MMBtu/hrs) 81.33 93
Enfriamiento
210.1 9.3
(MMBtu/hrs)

Con esta propuesta solo se eliminan 2 de los 7 equipos que intercambian calor a través del

pinch y solo se propone la instalacion de dos equipos nuevos los cuales se indican en la

Tabla 8. En esta propuesta y debido a que se efectuaron muy pocas modificaciones no se

encontraron areas calculadas mayores a las de disefio como ocurrid en las dos primeras

propuestas, por lo que basicamente el area requerida es Unicamente de los dos nuevos

intercambiadores propuestos. La red de intercambio para esta propuesta se muestra en la

Figura 9.
Tabla 17 Equipos nuevos requeridos para la tercera propuesta.
_ Ladls T, coraza | T, coraza | T tubos | Ty, tubos
Intercambiador Coraza Lado Tubo oC oC oC oC
1-N Carga GV ACL 98 106 214.8 120
2-N CargaGV | o0 106.8 115.9 249.4 215
Sponge

En el anexo E se presentan las hojas de datos de los nuevos intercambiadores de cada una

de las propuestas antes mencionadas.
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Figura 9 Red de intercambio de la propuesta 3
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6.10.1. CONSUMO DE SERVICIOS

Los resultados obtenidos para los consumos de agua, vapor y gas combustible de esta

propuesta se muestran en la Tabla 15.

Tabla 18 Consumo de agua y vapor para la propuesta 3

Caso Base | Propuesta 3 | Disminucién Ahorro
Agua de 0
enfriamiento (GPM) 21,573.56 2,1076.6 496.96 2.3%
Vapor de baja (TPH) 26.24 26.24 0 0%
Gas combustible |, \5) 53 | 107636 356.16 24.84%
(m>/hrs)

6.10.2. ARREGLO DE LA PROPUESTA #3
En la Figura 10 se muestra como quedaria la configuracion de la propues

4 nuevos intercambiadores y una reubicacion.

ta 1 que involucra

TREN DE PRECALENTAMIENTO LEAN SPONGE
VENT -
ACL
ACE CANTADO ACP FONDOS
JALIMENTACION
o l." \ P e e A 7% e /' P5 carcareacToR
-\ oS TN IR oW N L VT
\ / %\- -‘__.”‘_N _‘, an -.____.”a_c pN e b |J"»:|
a
P45
RICH SPONGE _.l l—. f l]_.
[ o | J o=\
e AUMENTACIONSE 1
= AT FONDO 5-E "
NN Al
e g = 13-C REBOILER 6-E
1-C 12-C
£\
S 2N
CIRCUITO DE ACEITE ESPONJA
ALIMENTACIONB-E /7 *
i "\‘
T 16-C
CIRCUITO DE GASOLINA ey
L(../ 17-C
C;HSOLI\A

Figura 10 Arreglo de los intercambiadores para la propuesta 3
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6.11. ANALISIS DE LAS PROPUESTAS
En la Tabla 19 se presentan el comparativo de los consumos del caso base y cada una de

las propuestas.

Tabla 19 Comparacion del caso actual y las propuestas.

CASO PROPUESTA | PROPUESTA | PROPUESTA
ACTUAL TARGET 1 2 3
SERVICIOS
CALENTAMIENTO 90.67 53.45 66.15 53.45 81.33
(MMBtu/hrs)
CONSUhg/IO DE GAS 1,432.53 - 871.07 1,172.46 1,076.36
m>/hrs
CONSUMO DE VAPOR
DE BAJA (TPH) 26.23 - 21.39 11.21 26.23
SERVICIOS DE
ENFRIAMIENTO 2194 182.2 194.9 182,74 210.10
(MMBtu/hrs)
CONSUZS@; AGUA 21,573.56 - 19,594.70 18,379.15 21,076.60

Se puede observar que la propuesta nimero dos recupera una mayor cantidad de energia ya
que con esta se alcanzan los requerimientos minimos de calentamiento y enfriamiento, pero
a su vez es la que requiere de una mayor cantidad de equipos. Ademas se puede observar
que los consumos de gas y vapor son diferentes para cada propuesta y esto involucra
diferentes costos de operacion. La propuesta nimero tres presenta un menor ahorro de
consumo de servicios pero involucra menos cambios a la red actual lo que operativamente
puede ser un punto decisivo a la hora de elegir la mas adecuada. Para poder determinar qué
propuesta es la mejor se tiene que evaluar los costos de operacion y la inversion, y asi poder

decir cual es econdmicamente mas viable.

6.12. REDUCCION EN EL COSTOS DE OPERACION
El costo de la energia consumida depende de cuantos servicios sean considerados, para el

presente estudio se tomo en cuenta los costos del gas combustible utilizado en el horno, el
vapor de baja presion utilizado en los rehervidores y el agua de enfriamiento. Estos valores

fueron tomados de la base de datos de la refineria y se indican en la Tabla 20.



Tabla 20 Costos de los servicios (los precios estin en ddlares)

Costo gas combustibles 4.41 SUSD/MMBtu
Costo Vapor de baja presion 9.43 SUSD/TON
Costo agua de enfriamiento 0.0006 SUSD/GAL

Para cada propuesta presentada en este estudio se tiene una disminucion en los consumos
de los servicios tanto de calentamiento como de enfriamiento, y esto a su vez representa un

ahorro anual en los gastos de la planta. En la Tabla 21 se presentan la cantidad de dinero

que se puede ahorrar para cada una de las propuestas.

Tabla 21 Ahorro estimado para cada una de las propuestas

> oA R Ahorro de gas | Ahorro de vapor | Ahorro de agua | Ahorro Total anual
($/afio ($/afio ($/afio ($/afio)
Propuesta 1 568,895.97 399,982.94 118,731.52 1,592,931.80
Propuesta 2 263,509.10 1,241,107.69 191,664.74 2,512,006.67
Propuesta 3 360,886.09 0.00 156,723.21 517,609.00

6.13. REDUCCION EN EL iNDICE DE INTENSIDAD DE ENERGiA
Se puede ver ademds una reduccion en el indice de intensidad energética, la cual es

calculada utilizando la siguiente relacion:

1 punto en el [IE = 365,000.00 MMBtu/afio

la cual est4 relacionada con la eficiencia en la recuperacion de energia de la planta, en la

Tabla 22 se presenta los resultados del efectos de los cambios en el 1IE.

Tabla 22 Reduccion en el IIE

Puntos de reduccidn en
Propuesta el indice de intensidad
energética
Propuesta 1 .58
Propuesta 2 .89
Propuesta 3 .22

II




6.14. COSTOS DE INVERSION
Los costos de inversion se realizaron en base a la cantidad de area que se necesitaria para

cada uno de los nuevos intercambiadores y se consideraron ademas costos aproximados de
la tuberia. En la Tabla 23 se presentan los resultados del calculo de area requerida para cada
una de las propuestas, para la cual se realizaron las siguientes consideraciones.
e Se toma como base el area existente de la red actual.
e Se considero el area calculada por el simulador Aspen Exchanger Desing and
Rating de los nuevos intercambiadores para el calcular su costo.
e Asi mismo se considera el area de las nuevas corazas de los equipos que asi lo

necesitaran (estos equipos se indican con color rojo en la tabla).

Tabla 23 Areas calculadas para cada una de las propuestas

Area Area Area Area
Intercambiador Area exizstente calculada calculada calculada calculada
(m?) Caso Base Propuestal | Propuesta2 | Propuesta 3

(m?) (m?) (m?) (m?)
17-C 535 482.1 387.8 258.5 482.1
13-C 59 55.9 55.9 55.9 55.9
27-C 535 218.5 218.5 218.5 218.5
8-C 700.4 676.8 692.92 693 692
18-C 59 435 0 0 435
14-C 350.2 341.19 341.19 341.19 341.19
10-C 59 50.32 50.32 50.32 52.04
11-C 350.2 151.7 195.2 195.2 244.9
29-C 350.2 301.2 310.2 305.2 292.5
6-C 155.7 75.1 175.8 210.6 113.5
12-C 535 321.8 239 239 340
16-C 59 26.6 444 279.4 26.6
9-C 1068 968.5 968.5 968.5 968.5
1-C 2136 2022 2022 2022 2022
1-N - - 203.2 198.8 137.2
2-N - - 246.3 93.2 37.9
3-N - - 164 275.2 -
4-N - - 240 162 -
5-N - - 215.6 -
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Teniendo el area requerida de cada uno de los equipos y conociendo su ubicacion se
determino el tipo de intercambiador y la presion de operacion. El tipo de material
considerado para todos los equipos fue acero al carbon. En la Tabla 24 se presenta el costo
de todos los intercambiadores para cada propuesta. En el Anexo C se presenta la hoja de

calculo para los costos de los nuevos intercambiadores en cada una de las propuestas.

Tabla 24 Costos de los intercambiadores

COSTO/PROPUESTA Propuesta 1 Propuesta 2 | Propuesta 3

Costos total de los

1 7.074|52,051,417. 4 .94
intercambiadores (SUSD) »1,586,067.074| 52,051, 39| $304,665.9

Debido a que el costo de la tuberia representa normalmente un 25% de la inversion del
capital (Peters et al., 2003) se considerd necesario evaluar su impacto en el costo total de
cada una de las propuestas. Para realizar este célculo es necesario estimar los costos del
material y de la instalacion para cada intercambiador, ademds se requiere conocer el
diagrama de tuberias, especificaciones, costos de pruebas, pintura entre otras cosas. Debido
a que en un punto inicial del andlisis como es este, generalmente no es posible conocer
muchas de estas cosas, se estimo el costo de tuberia asumiendo un arreglo general para cada
uno de los intercambiadores. Se considero ademas que todos ellos estan colocados de forma
horizontal y estan localizados perpendicularmente a las lineas de tuberias principales o
racks. En la Figura 11 muestra un diagrama isométrico tipico de un intercambiador de

carcasa y tubos montado horizontalmente.
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Figura 11 Arreglo general de los intercambiadores en planta.

Tomando en cuenta el costo de los materiales involucrados para este arreglo se pueden
determinar los costos totales para diferentes diametros (M. Akbarnia, et al., 2009). De el
cual se desprende la siguiente correlacion para determinar el costo aproximado de la
tuberia.

Costo de tuberia = AD + Be®P

Donde A es el coeficiente de construccion e instalacion, B es el coeficiente del rango de
presion, C es un exponente y D es el diametro de la tuberia. Esta correlacion es valida para
un rango de '2” a 24”. En el anexo D se presentan los valores de estos coeficientes asi como
el calculo del costo de tuberia para cada propuesta. En la Tabla 25 se presenta el costo de la

tuberia para cada una de las propuestas.

Tabla 25 Costos de tuberia.

COSTO/PROPUESTA Propuesta 1 | Propuesta 2 | Propuesta 3

Costos total de tuberias

(SUSD) $257,946.66 | $265,693.04 | $86,136.85




Después de analizar la cantidad de equipos nuevos y su ubicaciéon en cada una de las
propuestas se determind el aumento en la caida de presion en cada una de las corrientes,
basandose en los datos obtenidos de las hojas de datos de los intercambiadores los cuales
presentan una caida maxima de 15psig. En base a esto se tomo el valor de 15 psig para los
equipos nuevos y asi se determind el aumento de presion en la descarga de las bombas,
dando como resultado un maximo de 20 psig. Debido a que la mayoria de las bombas
operan con flujo restringido y a menor presion de descarga que la de disefio no se considerd
necesario introducir nuevas bombas. Cabe mencionar que solo se estd considerando la caida
de presion por efecto de los intercambiadores y no por los tramos de tuberia que habria que
adicionar en cada propuesta, aunque esta por lo general suele ser mucho menor que la de

los intercambiadores.

El costo total de la inversion requerida que considera el costo de los intercambiadores y el

de la tuberia para cada una de las propuestas se presenta en la Tabla 26.

Tabla 26 Costo total

COSTO/PROPUESTA Propuesta 1 Propuesta 2 | Propuesta 3

Costos total (SUSD) $1,844,013.66 | $2,317,110.43 | $390,792.79

En la Figura 12 se muestra la grafica de entalpia contra area en la cual podemos visualizar
la localizacion de cada una de las propuestas presentadas, ademads esta grafica nos permite
visualizar que tan factibles pueden ser. Podemos observar que todas las propuestas son
econémicamente factibles ya que todas ellas se ubican dentro la curva minima y la curva

alfa constante como se explica en el capitulo 2.
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Figura 12 Grafica de entalpia vs area para cada propuesta.

6.15. TIEMPO DE RECUPERACION
El tiempo de recuperacion para cada propuesta como resultado del estudio se estimo de la

siguiente manera:

periodo de recuperacion =

Inversion Total ($)

Ahorro de energia ($/afo)

Dando como resultado para cada propuesta los siguientes valores (Tabla 27).

Tabla 27 Tiempo de recuperacién

Propuesta 1

Propuesta 2

Propuesta 3

Tiempo de Recuperacion
(meses)

14

11

9
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CAPITULO 7

7. CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

Se desarrolld6 un modelo de simulacion en estado estacionario el cual representa de una
manera apropiada el comportamiento de la planta catalitica estudiada, y la cual sirvid de
base para el estudio de la red de intercambio de calor.

Analizando los resultados obtenidos de la integracion energética se obtuvo que la planta
presenta un marguen de mejora de 69.7% en los consumos de servicios de calentamiento y
un 20.4% en los servicios de enfriamiento, lo cual nos conduce a la presentacion de tres
propuestas, las cuales estan encaminadas a contribuir al mejor aprovechamiento de la

energia, aunque es necesario considerar cuestiones operativas y economicas.

Se tomaron en cuenta tres aspectos fundamentales, las cuales son la recuperacion de
energia, el costo de inversion y factibilidad operativa. En cuestion de recuperacion de
energia la propuesta nimero dos es la mejor ya que reducimos los consumos de energia al
minimo posible, se logran reducir los consumos de agua de servicio, vapor de baja presion
y gas combustible. Aunque esta propuesta involucra mayor capital de inversion y mayores
modificaciones a la planta.

En cuestiones operativas la propuesta niamero tres es la mas factible ya que solo involucra
la instalacion de dos nuevos equipo ademas de que la inversion es pequefia en comparacion
con las otras dos propuestas. Aunque el aprovechamiento de la energia es la menor.

La primera propuesta se encuentra en una seccion intermedia, ya que el costo de inversion y
la recuperacion de energia no es la mayor, ademas la cantidad de modificaciones que habria

que hacer a la planta en menor que la segunda propuesta.

Otro punto importante como resultado de este andlisis es la parte ambiental, ya que se
obtiene una reduccion en el consumo de agua para los equipos de enfriamiento y gas
combustible para el horno, lo cual reduce la cantidad de emisiones contaminantes a la
atmosfera y al manto freatico.

Aunque normalmente el costo del agua de enfriamiento es muy pequefio y en algunos casos
despreciable, es una cantidad de agua que tiene que ser tratada para eliminar contaminantes
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antes de regresarla al ambiente y esto suele ser en muchos casos operativamente dificil y
ademads no genera beneficios econdmicos. Otro factor importante para reducir el consumo

de agua es la escases que aflo con afio va en aumento.

También es importante mencionar que estos procesos tienen variaciones en la operacion a
lo largo del afio, meses e incluso de un dia a otro, ya sea por la variacioén en el crudo,
condiciones climaticas, fallos imprevistos, cambios en la calidad del producto, entre otras y
aunque este estudio se realizo con informacion del mes de noviembre del 2009, lo que
propone es una metodologia que puede ser aplicada a cualquier periodo ya que las
herramientas utilizadas nos lo permiten. Este estudio propone que con una serie de
modificaciones se lograria alcanzar mejores consumos de energia sin importar la fecha en
la que se tome la informacion ya que aunque hay variaciones estas se encuentran en un

cierto rango operativo y por lo tanto el porcentaje de mejora estaria en un rango semejante.
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c2 LIGHTER 4.1 W 21.390 | 19.9 1.074 _ 3-J
c3s 50 v | 3600 27.160 | 42.7 636 350 (550.0) 37 M 7.0 (11.5) FRESH FEED PUMP
cas 16.0 v | 6,400 54,640 | 57.0 956 MM BTU/HR BTU/HR MM BTU/HR
C5  —418F EP GASOLINE 66.5 Vv | 26,600 56.5 |291,710 | 98.5 2,961
LIGHT CYCLE OIL 96 v | 3840 17.1 53,320 | 18.3 291
DECANTED OIL 79 v | 3360 -3.0 50,680 | 308 165
COKE 54V 28.530
e e ]
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RO WASH WATER
" G—G 60.000 #/He
He: 3849 o 20,000 §/HR 120 cow
18,527 /HR / 27-J
Ha0: 341§/HR
1497
19aF 27-C
615 PSIG| 8.4 MMBIU/HR ‘_52%‘ et
(NOTE 3)
KICKBACK T0 HC: 3112 MPH
s < i
OVND CONDENSES e i2es pe
17-F ORo ;_’l
1
WO
CTION s-rms'r
105°F 69.5 PSIG|
17.5 PSIG
10 3-F 10 4 MR SOUR WATER
[
208F 1000 1/ i
oS 168 PSIG X | socoM 14—J/JA
e
) Pl o
37.349
2-4 Q= S
645 COMPRESSOR 1650 Psic
Yor
v
gﬁl' B8PSD. [\
85700 m;\ )
v

105°F

3207 SPONGE OLL
70 CAT FRACT.
16,180 BPSD
20.3 *API
219810 f/HR
4B0F LEAN SPONGE O
FROM CAT. FRACT.
17.1 *API
211,200 #/R
5 H,S PRODUCT GAS
29,349 /MR O OFF CAS
12468 MPH
- 20.1 MW
25111 #/HR
225 WNBTU/HR
" VEROX TREATING
UNIT
N (MERCAPTAN)
REMOVAL
B 'lwp
OISULFIOE
loocrr 10 OISPOSAL
5 ¢ 12-C
18.8 MMBTU/HR 15-C
42.5 MMBTU/HR
st . VENTEQ, (NOTE 3)
128.0 MPH
33 a0
1349.4 MPH 130070 §/vR _
% 16.9 MM BTU/HR
13940 BPSD

@_

9,415 BPSD

6?.9 API
511,071 g/mR] g

DEBUT GASOLINE
LEAN OIL TO PRIMARY ABSORBER

4.308_#/GAL
2/ 105075 fi/1

SLURRY
PPUMP -AROUND
TO MAIN FRACTIONATOR

$:WRV
FROM MAIN FRACTIONATOR

107°F
152 PSIG
1385 PSIG &
(145 PSIG) = &
W 105F », 15-J/JA -
v
s£| \UEE 6-€
89,067 §/HR
163F 17
4-E 256°F w | 18 T
105543 wso(
|2 ;&J/ﬂ.&
% 16-J/JA
% 16
w 30 F
o
] X 240.0 PSIG
(2510 PsiG)
P 98,700 §/HR 3
e
219,810 §/HR w| 1425 psc
3| (148 psic) %
109°F
3 (1- 212 6050
. 7 8PS
13-C " 422,004 §/HR fﬁs #/6aL
Ll oF W, 57.052 4/
43.3 MMBTU/HR 281°F
[301°F.
22,030 8PSO 42,1 (47.1] NM BTU/HR
353,540 #/HR
o 100 U
26-J/JA

3846
305 §/GAL
B
25066
TTZF O PROPANE
» 3.846 0
90'F '308 R
178
0.250 MM BTU/HR
su 18—-C
16.9 MNBTU/HR
‘COND
100°F
i (@ ome
90°F. 2‘597 ?’Sﬂ
- 3762 e
4.32 MM BTU/HR
100°F
70 PSIG O
GASOLNE
29,581 BPSD
2930
323504 #/HR
NOTAS

1.~ BAROMETRIC PRESSURE 1S 11.5 PSI
2.~ DESIGN CRITERIA DESIGNATED BY
BRACKETS [ ]
3.~ VENTS FROM 5-F, 6-F/ 13-F T0 TIE INTO
INTERSTAGE ORUM 15—F
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ANEXOS B - CALCULO DEL CONSUMO DE SERVICIOS
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A continuacién se presentan las hojas de calculo elaboradas para determinar los consumos
de agua del caso base estudiada y cada una de las propuestas, asi como el vapor de baja y el

gas combustible del horno.

AGUA DE ENFRIAMIENTO

Debido a que no se tiene informacion del consumo de agua de servicio en la planta, fue
necesario hacer un balance de energia en los equipos de enfriamiento para poder
determinarla para cada uno de los casos estudiados. Para validar el calculo se utilizo la
informacion de disefio, ya que ahi se tenian las cargas de calor, las temperaturas y la
cantidad de agua utilizada, ademas se considero tinicamente transferencia de calor sensible
para lo cual se empleo la expresion Q=MCpAT y no se tomaron en cuenta las pérdidas de
calor en lo equipos. En la siguiente tabla se puede observar que la diferencia entre el valor
calculado y el reportado en las hojas de disefio unicamente es del 2.3% por lo cual se
considero adecuado para los demads casos. Otro punto que hay que resaltar es que como la
metodologia es la misma para cada equipo no fue necesario repetirlo para todos,

unicamente se sumo la carga de todos los enfriadores que utilizaban agua como medio de

enfriamiento.
CALCULO DEL AGUA DE SERVICIO
Disefo Caso Base Propuesta 1 Propuesta 2 Propuesta 3
Q(BTU/hrs)= | 253,900,000.00 | 205,331,367 | 186,497,126 | 174,927,816 | 200,601,379.
Q(CAL/HRS)= 6.4024E+10 5.1777E+10 4.7027E+10 4.4110E+10 5.0584E+10
TIN= 30.00 30.00 30.00 30.00 30.00
TOUT= 40.00 40.00 40.00 40.00 40.00
CP(Cal/g C)= 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00
M(gramos/hrs)= | 6,402,367,447 |5,177,656,027 | 4,702,729,932 | 4,410,997,066 | 5,058,384,175
M(Kg/hrs)= 6,402,367.45 | 5,177,656.03 | 4,702,729.93 | 4,410,997.07 | 5,058,384.18
M(GPM)= 26,676.53 21,573.57 19,594.71 18,379.15 21,076.60
M(lb/hrs)= 14,115,997.37 | 11,415,742.61 | 10,368,621.28 | 9,725,406.03 |11,152,770.95
R';"p((')k;{ 2;2: 14,500,000.00 - - - -

Cabe mencionar que tampoco se contaba con las temperaturas de entrada y salida del agua

de enfriamiento en ninguno de los equipos estudiados, debido a esto se considero la
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temperatura de las hojas de disefio las cuales corresponden a 30°C de suministro y 40°C
para la descarga, esto claro involucra un error ya que la temperaturas no son las mismas en

cada equipo, pero debido a la falta de informacion se considero igual para todos.

VAPOR DE CALENTAMIENTO

El vapor de baja presion es utilizado como medio de calentamiento en los equipos 10-C y
18-C, aqui se utilizo la misma metodologia que en el caso del agua de servicio, con la
diferencia de que en este caso tenemos cambio de fase del vapor y es necesario tomar en
cuenta el calor latente de condensacion. De la misma manera que el apartado anterior se
valido el calculo utilizando la informacion de disefio de los equipos y ya que el vapor es
suministrado a la misma temperatura y presion se sumaron las cargas de los dos equipos, Se

encontrd un error de 2.51% para la informacion de disefo. En la tabla siguiente se indican

los consumos de los casos estudiados.

CALCULO DEL VAPOR DE SERVICIO

Disefo Caso Base Propuesta 1 Propuesta 2 Propuesta 3
Q(BTU/hrs)= 60,500,000 | 53,098,426 43,300,000 22,694,874 53,098,426.
Q(cal/hrs)= 1.5256E+10| 1.3389E+10 1.0919E+10 5.7228E+09 1.3389E+10
Te= 146.00 146.00 146.00 146.00 146.00
Tw= 145.00 145.00 145.00 145.00 145.00
CP(cal/g C)= 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00
A(cal/gr)= -509.28 -509.28 -509.28 -509.28 -509.28
M(g/hrs)= 29,896,801 | 26,239,224.55 | 21,397,214.70 | 11,214,944.53 | 26,239,224.55
M(Kg/hrs)= 29,896.80 26,239.22 21,397.21 11,214.94 26,239.22
M(Ton/hrs) 29.90 26.24 21.40 11.21 26.24
M(lb/hrs)= 65,916.74 57,852.48 47,176.77 24,726.81 57,852.48
M(lb/hrs) Reportada=| 64,300.00 57,501.41 - - -
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GAS COMBUSTIBLE

Para gas combustible utilizado en el horno 1-B no se encontr6 informacion de consumos de

disefio, por lo que no se pudo comparar este, aunque si se tiene el consumo para el mes de

noviembre del 2009 obtenido de la planta y se tiene ademas su poder calorifico lo cual nos

permitié determinar el consumo en base a la carga de calor trasferida a la corriente de

gasoleos, el error calculado utilizando la metodologia descrita anteriormente fue de 7.3%

que es un poco mayor en comparacion con los otros servicios y que puede deberse a

cuestiones operativas o de medicion. Puede verse ademds que la simulacion y el método de

calculo empleado representan bastante bien el comportamiento de la planta.

CALCULO DEL GAS COMBUSTIBLE

Disefio Caso Base Propuesta 1 Propuesta 2 Propuesta 3
Q(BTU/hrs)= - 37,573,150 22,846,968.1 | 30,752,073.4 28,231,417
Q(cal/hrs)= - 9,474,482,559 |5,761,114,018 | 7,754,473,172 | 7,118,861,974

Poder i 11,023 11,023 11,023 11,023
Calorifico(cal/gr)=
M(Kg/hrs)= 859.519419 522.644835 703.481191 645.818922
M (m3/hrs) = 1,432.53237 | 871.074725 1,172.46865 | 1,076.36487
M(Ib/hrs) Reportada= - 1,545.2 - - -
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ANEXOS C - CALCULO DEL COSTO DE LOS INTERCAMBIADORES
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METODE DE GUTHRIE

Guthrie publico en 1969 una de las mejores recopilaciones que se tengan sobre estimacion
de costos. Esta técnica se usa para estimar el costo de una unidad. La metodologia se

presenta a continuacion:

a) Obtener el costo base para una geometria base, acero al carbon y 1968.

b) Ajustar el costo base por efecto de la geometria requerida para el equipo y el
material de construccion. Se obtiene el costo Cgyp, que implica que no se incluyen
costos de transporte y por la base de datos usados se aplica al afio 1968.

c) Para obtener el costo del modulo :

- Usar factor de modulo desnudo: Cy, * factor = Cpq
- Sumar diferencia entre la unidad deseada y la base: Cig + (Ceob-Cp) = Cinda
- Ajustar el costo hacia el afio deseado usando indice de costos.

- Afadir un 15% de contingencias.

Intercambiadores de carcasa y tubo

La grafica empleada para calcular el costo base se muestra en la Figura 1.

Figura 1 Costo base para intercambiadores de calor.
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Los factores de ajuste son los siguientes:

Tabla 1 Factores de ajuste (Fy, y Fp)

Tipo de disefio Fd Presion de disefio Fp
Rehervidor, Kettler 1.35 inferior a 150 0
Cabezal flotante 1 300 0.1
Tubo U 0.85 400 0.25
Hoja de tubos fijos 0.8 800 0.52
1000 0.55
Tabla 2 Material de la coraza/tubo (F,,)
Area ft2 AC/AC AC/Laton | AC/Mo Al/Al AC/Monel AC/Ti Ti/Ti
Inf. A 100 1 1.05 1.6 2.5 2 4.1 10.28
100 a 500 1 1.1 1.75 3.1 2.3 5.2 10.6
500 a 1000 1 1.15 1.82 3.26 2.5 6.15 10.75
1000 a 5000 1 1.3 2.15 3.75 3.1 8.95 13.05
5000 a 10000 1 1.52 2.5 4.5 3.75 11.1 16.6
PROPUESTA1
# DE
INTERCAMBIADORES 4.00 Inversién ($)= 1,586,067.07
NUEVOS
AREA NUEVA (mA2)= 1,013.30
CARCASAS NUEVAS 1.00
6-C
1-N 2-N 3-N 4-N ]
Area calculada= 2,187.22 2,651.15 1,765.28 2,583.34 1,722.22
Costo base= 15,000.00 17,000.00 12,000.00 16,000.00 12,000.00
Fd = 1.00 1.35 1.00 1.00 1.00
Fp = 0.10 1.00 0.10 0.10 0.10
Fm = 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00
Cfob= 16,500.00 39,950.00 13,200.00 17,600.00 13,200.00
F modulo= 3.39 3.39 3.39 3.39 3.39
Cmd= 50,850.00 57,630.00 40,680.00 54,240.00 40,680.00
Cmd para 1696= 52,350.00 80,580.00 41,880.00 55,840.00 41,880.00
indice 1969= 113.70 113.70 113.70 113.70 113.70
indice 2008= 575.40 575.40 575.40 575.40 575.40
Costo= 264,926.91| 407,790.08| 211,941.53| 282,588.71 211,941.53
Costo +15% cont= 304,665.95| 468,958.59 | 243,732.76| 324,977.01 243,732.76
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PROPUESTA2

# DE
INTERCAMBIADORES 5.00 Inversidn (S)= 1,685,818.26
NUEVOS
AREA NUEVA (m?)= 1,105.20
CARCASAS NUEVAS 1
1-N 2-N 3-N 4-N
Area calculada= 2,139.86 1,003.20 2,962.23 1,743.75
Costo base= 15,000.00 9,000.00 18,000.00 12,000.00
Fd = 1.00 1.00 1.00 1.00
Fp = 0.10 0.10 0.10 0.10
Fm = 1.00 1.00 1.00 1.00
Cfob= 16,500.00 9,900.00 19,800.00 13,200.00
F modulo= 3.39 3.39 3.39 3.39
Cmd= 50,850.00 30,510.00 61,020.00 40,680.00
Cmd para 1696= 52,350.00 31,410.00 62,820.00 41,880.00
indice 1969= 113.70 113.70 113.70 113.70
indice 2008= 575.40 575.40 575.40 575.40
Costo= 264,926.91| 158,956.15| 317,912.30 211,941.53
Costo +15% cont= 304,665.95| 182,799.57| 365,599.14 243,732.76
6-C 16-C
>N (2 carcasa) | (3 carcasa)

Area calculada= 2,320.70 1,727.61 3,007.43
Costo base= 17,000.00 12,000.00 18,000.00
Fd = 1.00 1.00 1.00
Fp = 0.10 0.10 0.10
Fm = 1.00 1.00 1.00
Cfob= 18,700.00 13,200.00 19,800.00
F modulo= 3.39 3.39 3.39
Cmd= 57,630.00| 40,680.00 61,020.00
Cmd para 1696= 59,330.00| 41,880.00 62,820.00
indice 1969= 113.70 113.70 113.70
indice 2008= 575.40 575.40 575.40
Costo= 300,250.50| 211,941.53| 317,912.30
Costo +15% cont= 345,288.08 | 243,732.76| 365,599.14
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PROPUESTA3

# DE
INTERCAMBIADORES 2.00 Inversién ($)= 304,665.95
NUEVOS
AREA NUEVA (mA2)= 175.00
CARCASAS NUEVAS 0.00
1-N 2-N

Area= 1,476.81 407.95
Costo base= 10,000.00 5,000.00
Fd (Cab flotante)= 1.00 1.00
Fp (169 psia)= 0.10 0.10
Fm (AC/AC)= 1.00 1.00
Costo ajustado (fob)= 11,000.00 5,500.00
Factor de modulo= 3.39 3.39
Costo modulo (md)= 33,900.00 16,950.00
Costo modulo ajustado
para 1696= 34,900.00 17,450.00
indice 1969= 113.70 113.70
indice 2008= 575.40 575.40
Costo= 176,617.94 88,308.97
Costo +15%
contingencias= 203,110.63 101,555.32
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ANEXO D - CALCULO DEL COSTO DE TUBERIA
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ESTIMACION DEL CONTO DE TUBERIAS

Para determinar el costo de la tuberia generalmente es necesario contar con los isométricos
de las tuberias de los equipos, especificaciones, costo de materiales, costos de instalacion,
sistemas auxiliares, soporte para los tubos, pintura, etc. En esta etapa del andlisis es
imposible contar con esta informaciéon por lo que se asume un arreglo general para todos
los intercambiadores. En la Figura 2 se muestra el arreglo considerado en base al cual se

determinara el costo de la tuberia.

Figura 2 Diagrama general de un intercambiador

Posteriormente se determina la cantidad de material necesario asi como los accesorios. En

la Figura 3 se muestran los materiales necesarios para el caso de una linea.
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Relacion de Mareiales

Material Cantidad
Tuberia 1" 15m
Tuberia 1-1/2" 0.4m

Tuberia (Bypass) 2.8m

Tuberia 3/4" 0.4m
Reduccion Tee 4

Toma 1-1/2" 1

Toma 3/4" 2

Codo 8
Codo (Bypass) 1
Brida 1" 1
Brida 1-1/2" 7
Brida (Bypass) 2
Junta 7
Junta (Bypass) 2
Junta Valvula 2

Tornillo Junta 12 sets
Valvula Comp 2
Valvula bola 1
Valvula control 2
Tl 1

Figura 3 Materiales utilizados generalmente para una linea de vapor

Conociendo la cantidad de materiales se puede determinar el costo de la tuberia para un

intercambiador (Peters et al., 2003). De esta forma se puede determinar el costo para

diferentes didmetros de tuberia. A continuacion se muestra la correlacion utilizada para este

calculo:

Costo de tuberia = AD + Be®P

Tabla 3 Coeficiente para la ecuacion 1

Coeficiente
Stream Service P|p|ng Pressure Rating A B C
Material
Steam supply line CS 150 2400 4700 0.182
300 2400 5200 0.182
Condensate CS 150 2100 2000 0.31
300 2100 2200 0.31
Process Inlet and outlet CS 150 3500 5000 0.185
300 3500 5500 0.185
S.S 150 3500 12800 0.17
300 3500 13400 0.17
Coling water CS 150 2900 3400 0.16
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PROPUESTA 1

Costo
D(i A B
(in) C ($USD)
DBl o 8 3500 5000 0.185 49964.9457
Carga - Lean Sponge)
INTERCAMBIADOR 2-N
12 A 7.337
AT e—— 3500 5000 0.185 88037.3375
INTERCAMBIADOR 3-N
(Rehervidor 3-E - Lean 10 3500 5500 0.185 69979.44
Sponge)
INTERCAMBIADOR 4-N 8 3500 5000 0.185 49964.9457
(Carga - ACL)
257946.669
PROPUESTA 2
Costo
D(i B
(in) A C ($USD)
INTERCAMBIADOR 1-N(
Alimentacion 6-E - 8 2400 4700 0.182 39357.4156
Gasolina)
INTERCAMBIADOR 2-N 8 3500 5500 0.185 52161.4403
(Carga - ACL)
INTERCAMBIADOR 3-N
(Rehervidor 3-E - Lean 8 3500 5000 0.185 49964.9457
Sponge)
lNTERCAMBIA.DOR 4N 6 3500 5000 0.185 36171.9046
Lean Sponge - Rich Sponge
INTERCAMBIADOR 5-N 12 3500 5000 0.185 88037.3375

(Rehervidor 6-E - Gasolina)

265693.044




PROPUESTA 3

Costo
D(i A B
(in) C ($USD)
INTERCAMBIADOR 1-N 6 3500 5000 0.185 36171.9046
(Carga - ACL)
INTERCAMBIADOR 2-N 8 3500 5000 0.185 49964.9457
(Carga - ACP)
86136.8503

99



ANEXO E - RESULTADOS DE LA SIMULACION
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a
il Workbook: 4-E (COLS5)
E
%‘ Material Streams Fluid Plag: All
11] Mame SPOMGE TO 4-E @C| SAL DOMO 3-E TO 41 OFF GAS @COLS RICH SPONGE TO 11
12| Wapour Fraction 01,0000 0.9852 1.0000 0.0000
12| Temperasure 103] 40.00 41.83 42.05 4308
14| Pressure (kg/emZ_g) 11.17 10.80 10.68 10.83
15| Molar Flow {lemalehr) A01.3 1085 940.1 T48.3
18] Mass Flow (Iafhr) 1.217e+105 2531 e+004 1.835+004 1.238e=005
17| Liguid Wolurn Flow [bameliday) 1.010=+104 4333 2428 1.1 e=004
18] Heat Flow [MMBtuhr) -111.2 -Z7.55 -23.85 1182
15
ki Workbook: 6-E (COLG)
L
22
=l Material Streams Fluid Ply: Al
24| Mame Reflux @COLA To Condenser @COLY Boilup @COLA To Reboiler @COLE | LIQ TO 22-C @COLE|
25| Wapour Fraction J.0aa0 1.0000 1.0000 0.0000 0.00a0
28| Tempersiure [C) 18.30 30.40 97.47 B2.ED 18.80
37| Pressure [kg/emZ_g) 15.38 18.10 18.87 16.68 15.28
|22] Molsr Flow Iemalehr) 1275 1788 1078 1740 513.0
28| Mass Flow {la'hr) 4.045=+004 6.633e+ 004 5.214=+004 B.473e:004 1.980=+004
30| Liguid Wolume Flow [barreliday) Ta02 1.010e+004 B785 1098004 ezl
31| HeatFlow [MMBtwhr) -20.18 -18.13 1.383 G614 -2.120
32| Mame LIQ 70 20-C @CoLs| LIQTO6-E @CoLs
33| Vispour Fraction J.0aan 0.5320
34| Temperature [C) ar.47 65.00
|35] Pressure kgemd_g) 16.27 14710
36| Maolar Flow {lermolehr) 883.8 1177
37| Mass Flow {Ia'hr) 3.858=+004 £.543e+004
32| Liguid Volume Flow [bameliday) 4192 TOES
35| Heat Flow [MMBtwhr) -00eaa2 -5.0818
4D
141 Workbook: Case (Main)
42
43
m Material Streams Fluid Pl All
45| Mame GAS SECO ACL GASOLIMA RESIDUD CARGA GASOLEOS
|28| spour Fraction - — - — 0.00a0
7| Temperature [C) - — - — 9116 -
42| Pressure [kp/emZ_gi - — - — 3888 7
45| Maolar Flow {lermolehr) 1188 86.8 2477 praz ar
|50] Mass Flow b'h 2.872=+104 £.324e+004 2.312=+005 5.1T74e=004 4 535=4005
51] Liguid Wolume Flow (bameliday) 4300 ¢ G563 224724104 ¢ arT e 3.735e+4004 -
52| Heat Flow [MMBtwhr) - — - — -384.0
53] Mame PROPANO-PROPILE] BUTANC-BUTILEND | CARGA FRACCIONA| PROFILEND VWATER DRAIN
54| ‘Wspour Fraction - — 1.0000 — 0.0000
55| Temperature () — — F166 — 40.35
52| Pressure {kp/emZ_g) - — 2481~ — 1.265
|57 Malar Flowe Ibm:}lEMQ 1306 T3 4 5182 204.4 4074
52| Mass Flow {In'hry 5830 A ET1e+004 4 45B=+005 2608 T340
55| Liguid Wolurme Flow (bameliday) T46.0° 4338 ° 4 405=+104 1132 * 5035
50| Heat Flow [MMBtwhr) - — 2.55 — -40.893
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&

I Workbook: Case (Main) (continued)

i}

f—b Material Streams (continued) Fluid Phg: Al
11| MName GAS TO 18-F LIGUID TO 4-J RESIDUC TO 10-J RESTOB-C WAPOR A Z-E

1z “fapour Fraction 1.0300 0.0020 0u0a0a 0.0020 10300
13| Tempersturs [C) 40.25 4029 3514 351.8 2500
14| Pressure [kp'cmZ_g) 1,206 1.963 1.5M 5378 ¢ 17.58
15| Molar Flow {lbrmolethr) 2341 2457 108.0 102.0 2168
hld Mass Flow { I:u'hQ 1.035=+105 2.319e+005 5.272=+104 5.272e+004 2906 -
17]  Liguid Wolume Flow {bamel'day) 1.344=+004 2232e+004 300 3800 2880
18| Heat Flow [MMBtuhr) -55.90 -124 3 -28.57 -28.54 -21.80
12| MName ACL TO 5-J ACLP TOE-J T2 2-C RETURM T MEX
20) \apour Fraction 0uma0a 0.0000 0u0a00 0.0000 010300
21| Tempersiors [C) 2146 2143 3514 351.5 2164 -
22| Pressure [kp'cmZ_g) 1.425 7.0 - 1.5 3.185 * 2234
23] Molar Flow |b|"I'IdEI'|"IQ 226.5 285 815.0 240.4 240.4 |
24| Mass Flowi {Ib'hr) 4 35B=+004 4 550e+004 2.874=+105 1.183e+005 1.163=+105
25| Liguid Wolume Flow {bamrel'day) 4300 4000 2.200=+104 5500 2300
28| Heat Flow (MMBtuhr) -36.14 -38.11 -1686.8 £5.18 -34.53
27| Mame RETUR 1-E TO7-J TO 28-C TOPLATO 12 TO PLATO 8 RCY
28| apour Fraction J.0d00 0.0000 0.0d00 0.0000 0.0000
28| Tempersirs ) 215.2 3028 303.0 Firiy 720°
30| Pressure [kpicmZ_g) 2432 1.400 5273+ 4570 * 4,570
31| Molar Flow Ibrnolehr) 815.0 1388 1338 1388 1338
32| Mass Flow {Ib'hr) 2 874=+005 2 T48e+025 3.745=+105 2. T48e+025 3.745=+105
33| Liguid Volurne Flow [barrelday) 2.200=+104 2.000e+004 3.000=+104 2.000e+004 © 3.000=+104
34| Heat Flow [MMBtuhr) -216.3 -2351 -2348 -243.7 -248.7
35] Mame TO& LEAN SPONGE TO 1] LIUID TO3-E GAS TD 2-J-1 DIRAIN.

38| ‘fspour Fraction 0ubaoa 0.0000 0uhaoa 1.0000 0u0a00
37| Temperaiurs [C) 2488 243.4 40.74 40.29 40.28
38| Pressure 1.435 1162 - 11.80 - 1.288 1.265
38| Molar Flowr {lbrmolehr) 801.3 &01.3 2457 2551 0uM300
40| Mass Flow {Iahr) 1.217=+105 1.217e+005 2.318=+105 1.035e+005 010300
41| Liguid Wolurme Flow {bamrel'day) 1.010=+104 1.010e=004 2.252=+104 1.3442:004 010300
42| Heat Flow (MMBtuhr) -34.35 -54. 78 -194.7 -55 80 0.0000
43| Mame GAS TO 27 GAS TO 15-F GASTO1T-F LIQTO 14-J DRAIN...

441 “spour Frachion 1.0a00 0.7718 1.0:300 0.0000 010300
45| Tempersturs (] 23.10 4583 - 45.85 4553 45.85
45| Pressure {kp'cmZ _g) 4374 4718 415 4713 438
47| Molar Flow {lbrmolethr) 2541 3078 X376 138.7 586.7
42| Mass Flow {Ib'hri 1.035=+105 1.130e=005 9.205=+104 9522 1.018=+104
48| Liquid Wolume Flow bameliday) 1.344=+004 1.410e=004 1.23T=+104 1031 ga8.2
50| Heat Flow (MMBtuhr) -52.82 -122.4 -48.32 -5.004 -89.22
51| Mame GASTO 2-0-2 DRAIN... TO MR 8-C LI TO ME g2 BAL 2 TOBC

52| ‘fapour Fraction 1.0d00 0.0000 1.0d00 0.0000 13218
53| Temperstors [C) 4566 4558 93.07 48.11 86.01
54| Pressure (kpicm_g) 4218 4218 11.80 ° 11.60 11.80
55| Molar Flowr {lbrmolethr) X378 0.0000 psyi] 138.7 7588
58| Mass Flowi (bhr) 8.285=+004 0.0000 9.205=+104 9522 4.815=+105
57] Liguid Wolurne Flow {barrel'day) 1.237=+104 0.0020 1.237=+104 1031 5.015=+104
58| Heat Flow (MMBtuhr) -48.32 0.0000 -43.20 £5.588 -413.2
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I Workbook: Case (Main) (continued)

i}

f—n Material Streams (continued) Fluid Pkg: Al
11| Mame H201 2-J T 27-C F MIX H208C SAL 2-JTO4-F L3 TO 13-

1z ‘Wapour Fraction (i) 0.8524 0.0000 02229 0.D000
13| Temperaiure {C) 3238 T0.08 45.00 ¢ 4043~ 40.43
14| Pressurs (kplcmZ_gh 4324 ¢ 4.324 11.80 * 11.55 11.55
15 Molar Flow Ibrmlp_mg 5276 3078 G18.5 TEEE 5170
18] Mass Flow {Ieihr) B304 1.130e+005 1.1158=+004 4.515e+003 3.908=4005
17| Liguid Volume Flow {bamrel'day) g52.1* 1.410e+004 JEE.T ¢ £.015e+004 413424004
18| Heat Flow {MMBtwhr) -43.81 -118.5 -75.78 -428.9 -307.7
15| Mame FOMDO 3-E ABS DRAIM.... SAL DOMO 3-E TO 44 SAL FOMNDO 3-E SAL FONDO 3-E RCY
20| ‘Jspour Fraction 1.03000 0.0020 02382 0.0000 00000
21| Tempersturs (C) 40.43 4043 4183 43 58 49335 -
22| Pressure {kplemZ_g) 11.55 11.55 1040 1167 11,67 -
22 Molar Flow Ibrrx:lal'hﬂ 1740 G579 1035 3884 3333 -
24| Mass Flow {lbhr) £ 978=+004 1.155e+004 2 561=+004 2 238e+005 3.28B=4005
25|  Liguid WVolume Flow [ bamel'day) T304 5133 4333 2.28%9e+004 3.20B=4004
28| Heat Flow {MMBtwhr) -41.40 5061 -27.35 =273 -271.2
27| Mame LIQ T 3-E AGD SAL DOMO TO MIX 8] FONDO 3-E AGDTO| SAL DOMO 3-E ABS] TOSE

28| ‘Wspour Fraction (i) 0.98238 00000 0.9823 0.0755
28| Temperaiurs {C) 40.44 4723 1121 4724 118.8 -
E Prezzure 11.81 1187 1216 1187 * 11.87
31| Molar Flow {lemizlehr) E170 8241 4316 BE2.5 " 4316
32| Mass Flow {Iehr) 3.980=4+005 1.877e:004 3.311=+005 1.ET1e+004 3.311=4005
33| Liguid Volume Flow {bamrel’day) £ 134=+004 3o 3.833=+004 3oom2 38334004
34| Heat Flow [MNBiwhr) -307.7 -18.18 -261.1 -18.13 -258.6
32| Mame FONDO TO 13-C LIQ T2 13-F FOMDOSETOD 16C| GASTOSBC DRAIN......

38| fspour Fraction 0ua0n 0.0000 0.0000 1.0000 00000
a7 Temperaiurs C] 163.2 s 1482 2EE4 26.94
3| Pressure [kp'emZ_g) 9913 0034 0832 o034 9,034
35| Molar Flows {lbmalehr) 2438 1177 2438 0.0000 00000
40| Mass Flow {lhhr) 3.245=+005 £ 543e-004 3.245=4005 0.0000 0.0000
2 Liguid Volurme Flow ha.lr\elJ'dE_rﬂ 3.124=+004 TOE8 312424004 0.0002 0.0000
421 Heat Flow {MMBtwhr) -235.6 -11.85 -241.0 0.0000 0.0000
42 Mame LIQ T 16-J LIQ TD 8-E GASDTO1T-C TOGASO T 28-J GASOLINA P

44| ‘Wapour Fraction 00300 0.5320 0.0000 0.0002 0.0000
43| Tempersiurs (C) 25.94 §5.00 * 133.3 irTa- 3778
4| Pressure {kglomZ_g) 9034 1470 .25 0249 9240
47| Molar Flowi (lemdedhr) 177 1177 2438 3438 2867
B IMass Flow Eh.l'hﬂ 5.048=+004 5.543e-004 3.245=+005 2.248e+005 2.518=4005
45]  Liguid Volume Flow {bamrel'day) TiiE8 TOE2 3.124=4004 2.124e+004 2.423=4004
50| Heat Flow [MMBiwhr) -11.85 -5.818 -247.0 -218.5 -216.0
5] MName GAS TO 28-0 TO 3-E FROM 26-J Rf  GAS TO 28-C T3 3-E FROM 28-J SPONGE TO 12-C
E ‘Wapour Fraction 0u300 0.0020 00300 0.0000 00000
52| Temperaiurs (C) 3778 3160 3r.ae 380" 158.5
54| Pressurs (kplem2_m) 9.248 1087 11.87 1087 * 11.27
55| Molar Flows {lbmalehr) 7716 T8 7716 TmE- 801.3
58| Mass Flow {Iehr) T.285=+004 T 2E5es004 T.285=+004 T 233e+004 1.217=+105
57| Liguid Wolumne Flow [bamel'day) To - 7010 THDO 7010 1.010=+104
58| Heat Flow (MMBtwhr) -92.48 S2.88 -52.47 G2 2733
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Workbook: Case (Main) (continued)

||.u mlulm

e Material Streams (continued) Fluid Phg: All
11| Name SPOMNGE TO 4-E OFF GAS RICH SPONGE T 11 RICH SPONGE TO 14| RICH SPONGE TO 14
12] ‘spour Fraction 0.0000 0.9854 0.0000 0.0415 10415
13| Temperstuore [C) 40.00 * 43173 43,05 1483 1483
14| Pressure {kpemZ_g) 117 1069 10.33 1012 10.12 -
E Molar Flow IbfmlEMQ 801.3 2401 T46.3 T43.3 T45.3
18| Mass Flow {Iehr) 1.217=+105 1.535e:004 1.288=+105 1.230e:005 1.28B=+105
17]  Liguid Volume Flow (bamrel'day) 1.010=+304 3428 1.101=+304 1.101e=004 1.101=+104
18| Heat Flow {MMBtuhr) -111.2 -2 85 -115.2 -1028 -102.5
15| Name PROPAMND LG TO 20-C TO 18- BUTANC P WAPOR 1-E

20| spour Fraction 0.0000 0.0022 0.0000 0.0000 1.0300
21| Tempersture C) 18,30 Br4T 27.54 3245 2500 ¢
|22 Pressure 15.28 1887 15.40 - 18.17 17.58 -
23| Molar Flow {lbrmolethr) 513.0 6333 1177 [iixk:] 7.5
24| Mass Flow {lb'hr) 1.930=+004 2558e+004 5.045=+004 2558e+004 5000 *
25|  Liguid Wolume Flow (barrel'day) 2387 4182 TOE8 4182 3431
28| Heat Flow [MMBtuhr) -3.120 09682 -11.81 -39 -28.03
27| Mame LODO TO RISER CARGATO 3-J DRAIN VENTED CARGATOBL

28| ‘apour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 1.0000 0.0d00
|25 | Tempersiurs El 351.4 Bi.18 91.15 Bi.18 .31
30| Pressure {kplomZ_g) 1.501 3552 3.338 1583 3310 -
31| Molar Flowe {lbrmolethr) 13.88 2107 0.0000 0.0000 2107
32| Mass Flow {lehr 8758 4.530e+005 0.000a 0.0000 4.535=+005
|32] Liguid Wolurne Flow ha.rr\elJ'da_'ﬂ 500.0 27352004 0.0000 0.0000 3.735=+004
34| Heat Flow {MMBtuhr) -3.780 -3B40 0.0000 0.0000 -393.8
35] Mame CARGA 28-C RESIDUO TO T-C RESIDUOP CARGAN 8-C T MIX 2C 3C 14C
38| “apour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0d00
37| Tempersture [C) 1188~ 1584 85.55 * 151.0 3515
35| Pressure [kgemZ_g) 2.107 5202 4,500 404 3185
35| Molar Flow {lbrmolethr) 2107 108.0 108.0 2107 815.0
£ Mass Flow El:u'hﬂ 4 535=+005 5272e+004 5.272=+004 4 538e+005 2.974=+105
41] Liguid Volume Flow (bamrel'day) 3.735=+004 3000 3300 3. 735e:004 2.200=+104
42| Heat Flow [MMBtwhr) -381.8 -41 57 -45.31 -387.0 -1686.7
43| Mame TO8C RETURNM TiD MLXZ 1 CARGATO B-2 CARGA AL REACTOH
£ Wapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0u0300
45| Tempersturs [C) 351.5 2180 2162 1724 2820
3| Pressure {kplom2_g) 3.185 Z4E2 2.432 6.701 8.830
47| Molar Flove lbmaleh 134.2 1342 315.0 2107 2107
42| Mass Flow {lb'hr) §.430=+004 G.420e+004 297424005 4 538e+005 4 535=+105
48] Liguid Volurne Flow (barrel’'day) 4300 4500 2.200=+004 2.T35e+004 3.735=+004
50| Heat Flow [MMEtwhr) -36.38 -47.21 -216.3 -358.2 -308.3
51| Mame HCO RCY Riser ACL. 3 4 5

52| ‘spour Fraction 0.0000 0.0000 0.78av 0.2501 0.2501
53| Temperstore [C) 3028 34 3 120.0 irog- 3700
54| Pressure (kp/em_g) 1.430 5.338 1.475 0.7734 07734 -
E Molar Flow IbfmlEMQ 45.28 2285 1.123=+104 1.1232+004 1.123=+104 -
58| Mass Flow {Iehr) 1.24B=4004 4 550e+004 5.934=+008 EE34e:005 3.934=+005
57] Liguid Volume Flow (bamrel'day) 1000. 4000 2.923=+004 5 E23e+004 2.923=+104
58| Heat Flow {MMBtuhr) -7.335 -44 B -324.8 -T8248 -782.6
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Workbook: Case (Main) (continued)

P Material Streams (continued) Fluid Phg: All
11] Mame 8 TAgua Tagusa g sguat

12| “'spour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 0.000a 0.0000
13| Temperature C) 37.95 28.00 ~ 28.00 ~ 5i.55 30.00 °
|14| Pressure kgiemZ, 3413 3515+ 3515~ 3413 3.515 -
18] Molar Flow {lernalehr) 4.174e+004 4.174e=004 4.174e+004 4.174e=004 3.752e+004
18| Mass Flow {hr) 7.520e+005 7.520e:005 * 7.520=+005 ~ 7.520e:005 B8.760=+005 -
17| Liguid Wolurme Flow [bamreliday) 5.160=+004 £ 1E0e=004 5.160=+004 £.180e=004 4 A35=2+004
18| Heat Flow (MMBtuhr) -5118 -5132 -5132 5101 -4811
18| Mame a T2 14-C. RETURN TO MIX1 14 Agus..

20) “fspour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 0.000a 0.0000
|21] Temperature (] 43.24 351.5 216.2 - b2.0d 30.00 -
22| Prassure (kg'cm_g) 3413 3185 2334 812 3.515
23] Molar Flow {lernalehr) 3.752e+004 240.4 240.4 5603004 5.005+004
24] Mass Flow {ihr) 6.760=+005 1.163e:005 1.163=+105 1.190e:008 1.160=+008 ~
|25| Liguid Wolume Flow bameliday) 4 4382+004 8600 8400 8.158e=004 8.165=+004
26| Heat Flow (MMBtuhr) -4595 4£5.18 -34.56 -7TBE3 -B121
27] Mame 15agua 15

28| “fapour Fraction 0.0000 0.0000

28] Temperature C) 30.00 34.29

30| Prassure (kg'cmZ_g) 3515 2.812

31| Molar Flows {lbrnalehr) 4.174e+004 4.174e=004

|32] Mass Flow {bhr) 752024005 - 7.520e+005

33| Liguid Wolurne Flow [bamreliday) 5.160=+004 5.160e=004

34| Heat Flow (MMBtuhr) -5130 5124

107



ANEXO F - HOJA DE DATOS DE LOS NUEVOS INTERCAMBIADORES
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