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RESUMEN

En la presente tesis se utilizd el andlisis Pinch para conocer las dreas de oportunidad con respecto a la
integracion energética de la Seccién Primaria y de Vacio Il de la Refineria de Tula, Hidalgo.

Se realizd un levantamiento de datos operacionales para simular el comportamiento de la Planta
Primaria y de Vacio Il, posteriormente se agregaron los intercambiadores de calor correspondientes al
tren de intercambio de calor de cada una de las unidades. Los datos obtenidos se descargaron en el
simulador comercial HX-Net para obtener la red de intercambio actual. En ella se encontré que el
problema consistia en un caso particular de red conocida como threshold o de umbral, en la cual alguno
de los servicios de calentamiento o enfriamiento desaparece y para ser resuelto sélo se requiere servicio
enfriamiento o calentamiento, pero no ambos. Para el caso de la Unidad Atmosférica y de Vacio de la
Refineria Tula los servicios que se requieren son de calentamiento. La red de intercambio actual muestra
que se ocupan 539.7 MMBTU/hr de servicios de calentamiento y 181.1 MMBTU/hr de servicios de
enfriamiento, sin embargo si idealmente se utiliza toda la energia disponible de las corrientes de
proceso se tendria que sdlo se requiere 358.5 MMBTU/hr de servicios de calentamiento y ningln
servicio de enfriamiento. Estos representan los servicios target que el simulador proporciona por
predeterminado e indica un area de oportunidad de 50.5% para un mejor aprovechamiento de la
energia en la red de intercambio.

Con los resultados anteriores se realizaron 3 propuestas de modificacién a la red, intercambiando
corrientes que actualmente se encuentran independientes. Las propuestas también incluyeron en
algunos casos el reacomodo de las corrientes que ya se utilizan pero con diferente corriente de
intercambio con el fin de un mejor aprovechamiento energético. Por ultimo se plantea un estimado de
los costos derivados de cada propuesta, esto incluye los costos de inversién estimados por el método
Guthrie y el ahorro en los servicios requeridos proyectado a un afio. Al final se presenta cada una de las
propuestas y se explica las ventajas y desventajas de cada.
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CAPITULO I.- INTRODUCCION

Uno de los principales retos de los ingenieros quimicos es el mejoramiento de los procesos existentes,
de tal manera que estos resulten mas eficientes y sustentables. En los principios de la era industrial no
se pensaba en la posibilidad de disponer de recursos limitados, ni mucho menos en el cuidado del medio
ambiente. Actualmente, el uso desmedido de los recursos es una de las principales problematicas y
resulta preocupante, por lo que se deben tomar acciones al respecto. Debido a factores econdmicos y
técnicos no es posible partir de cero en la implantacién de procesos de transformacidon mas eficientes y
limpios, por lo que es necesario analizar los ya existentes y detectar dreas de oportunidad que permitan
reducir su consumo de energia, recursos, emisiones y desperdicios contaminantes.

México cuenta con una gran riqueza en recursos naturales, de los cuales el petréleo es el mas
importante. Gracias a éste es posible proveer al pais de energéticos y petroquimicos bdsicos
permitiendo su desarrollo industrial. Debido a esto, es necesario mejorar y optimizar los procesos de
petroquimica basica y refinacién, tanto en cuestiones operativas como de consumo energético, para asi
aprovechar al maximo dicho recurso.

En México el petrdleo se extrae de yacimientos terrestres o submarinos y se procesa para obtener
productos de alto valor agregado como son gasolinas, turbosinas, gaséleos diversos y gases
combustibles. En un primer procesamiento se separan las diferentes fracciones ligeras de las pesadas
mediante destilacion atmosférica y de vacio. En una refineria, las unidades de destilacion son las que
presentan el mayor consumo energético, ya que se obtienen las diferentes fracciones del petréleo
mediante la aplicacién de calor. Debido a esto, el consumo energético es una de las principales variables
a tener en cuenta en el mejoramiento de los procesos de separacidn primaria y refinacion. Las plantas
primarias y de vacio existentes fueron disefiadas con amplios margenes de capacidad operativa, y
debido a las necesidades de produccién estas han sido modificadas a diferentes niveles, aunque no en
todos los casos se ha optimizado el consumo energético, asi como no se ha tenido especial cuidado
sobre el impacto ambiental. Esto se perfila en grandes areas de oportunidad en las cuales es posible
aplicar métodos que permitan mejoras en el proceso. Estas mejoras energéticas pueden ser llevadas a
cabo modificando adecuadamente la estructura y distribucién de las redes de intercambio de calor de
los proceso mediante metodologias de andlisis.

En una planta primaria de fraccionamiento el crudo requiere estar a temperatura elevada antes de ser
alimentado a las torres de destilacion. Esta temperatura se alcanza gracias a los intercambiadores de
calor que constituyen los trenes de intercambio en donde, por medio de las corrientes del mismo
proceso que ceden calor al crudo alimentado, se tiene una red de intercambio de calor formada por
corrientes calientes y frias. En este sentido, se observa un problema en el cual se pretende aprovechar el
contenido energético de las corrientes calientes para obtener el aumento deseado de la temperatura en
las corrientes frias.



El diseno tradicional de procesos ha tenido como resultado redes de intercambio de calor con altos
costos fijos (intercambiadores, equipos, tuberia) y de servicios auxiliares. Este problema fue observado
por Linnnhoff (1983), quien propuso el término de Andlisis PINCH para representar un conjunto nuevo
de métodos termodindmicos que garantizan un consumo de energia minimo de servicios auxiliares en el
disefio de redes de intercambio de calor.

Para lograr el objetivo de maxima recuperacidon energética o de minimos suministros de energia se
requiere de una red de intercambio de calor eficiente. El disefio de una red de esta naturaleza no es
tarea facil si se considera el hecho de que la mayoria de los procesos involucran un gran ndmero de
corrientes y de servicios auxiliares, pero con la ayuda de los conceptos del andlisis PINCH, el disefio de
redes se ha vuelto sistematico y metddico.

El Analisis PINCH es una técnica poderosa para identificar los consumos minimos de servicios de
calentamiento y enfriamiento en una red de intercambio, y al comparar estos con los ya existentes es
posible observar el potencial de mejora para dicha red.

La presente tesis contiene un andlisis de la red actual de los trenes de intercambio de la Unidad Primaria
y Vacio 2 para la Refineria Tula, Hidalgo. El cual consiste en: por medio del andlisis PINCH identificar los
consumos de servicios existentes, calcular los requerimientos minimos y establecer el potencial de
mejora, para posteriormente proponer modificaciones a la red que logren ahorros energéticos.
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CAPITULO II.-GENERALIDADES

2.1.-LOCALIZACION DE LA REFINERIA MIGUEL HIDALGO

La Refineria Miguel Hidalgo se encuentra en el municipio de Tula de Allende en el estado de Hidalgo, a
82 km al norte de la Cd. De México y ocupa un area total de 707.7 hectdreas. Su excelente ubicacién
geografica la sitla en una zona estratégica, debido a que se encuentra en un punto intermedio entre los
principales productores de aceite crudo y la ciudad de México, principal consumidor de combustibles del
pais, lo que permite la distribucidon eficiente de los productos.

El crudo de suministro es bombeado desde Nueva Teapa, Veracruz hasta Venta de Carpio, Estado de
México de donde es rebombeado a la refineria, existiendo ademds una ruta alterna de suministro de
crudo que va desde Nuevo Teapa, pasando por Poza Rica, Veracruz hasta la refineria.

La refineria Miguel Hidalgo nace con tecnologia de punta y fue la primera planeada de forma integral
con plantas de proceso de hidrocarburos de alta capacidad. Como parte de esta planeacion integral se
construyd la refineria en varias etapas.

La refineria de Tula cuenta actualmente con una capacidad de proceso instalada que le permite la
refinaciéon de 325,000 bpd. El area productiva estd integrada por 11 sectores que incluyen plantas de
proceso, plantas ecolégicas, sistemas de bombeo y almacenamiento de productos y un sector de
servicios auxiliares|

En Noviembre de 1987 inicid6 la segunda etapa con la operacién de las Plantas de Destilacion
Atmosférica No. 2 y de Vacio No. 2 (Sector 7).

Es en estas Plantas de destilacién en las que se centra la presente tesis, considerando principal atencion
en los trenes de intercambio y en las corrientes de proceso que actualmente no se aprovechan para la
red de intercambio.

Cabe resaltar que las unidades atmosférica y de vacio se encuentran independientes, es decir no se
considera como una unidad Combinada, ya que segun la descripcion, para que una unidad sea
combinada, las unidades de destilacion atmosférica y de destilacién al vacio deben estar integradas
térmicamente y en los trenes de precalentamiento se debe intercambiar calor con los productos tanto
de la destilacidn atmosférica como de las de vacio.



2.2.-SINTESIS DE REDES DE INTERCAMBIO DE CALOR
INTEGRACION DE PROCESOS

La integracidn de procesos es un campo en crecimiento en la ingenieria de procesos. Este término fue
desarrollado hace mas de veinte afos por distintas universidades como UMIST, ICI, RTH Zurich, Leeds, entre
otras y representa opciones para hacer mas eficientes energéticamente las operaciones unitarias del
proceso, asi como la interaccién de estas unidades, maximizando la eficiencia energética del proceso. En
todos estos afios se han podido identificar una gran variedad de objetivos cuando se utiliza como:

v" Minimizar el costo total anual identificando el punto éptimo entre los costos de operacién y los de
inversion.

v Incrementar la produccidn a través de esta forma para eliminar los cuellos de botella de la Planta.

v" Minimizar emisiones indeseables del proceso. (Bacha et al, 2007)

La integracién de procesos es un método eficiente que permite a la industria incrementar su rentabilidad
por medio de la reduccién en el consumo de energia, agua, materia prima, ademas de la reduccion de
emisiones de gases de efecto invernadero y la generacién de desperdicio.

Entre las metodologias para la Integracién de Procesos, el andlisis Pinch es ciertamente la mds usada,
debido a su simplicidad y buenos resultados obtenidos. Este andlisis cuantifica los servicios que existen en
una planta industrial (vapor, agua, y en general los servicios de calentamiento y enfriamiento), y los analiza
frente a las necesidades de intercambio de calor de la planta.

Resulta conveniente definir el término “Target” como un valor tedrico que representa un requerimiento
minimo, como por ejemplo: servicio minimo de calentamiento requerido en un proceso, y su importancia
radica en el hecho de que por medio de su valor se puede comparar que tan lejos se encuentra el disefio
actual del disefio 6ptimo.

REDES DE INTERCAMBIO DE CALOR “HENS”

Durante la década pasada, el incremento en los costos energéticos ha hecho que las compafiias industriales
presten atencion a las alternativas para mejorar el aprovechamiento de la energia. La integracion energética
se aplica a todas las formas de energia, enfriamiento, calentamiento, consumo y generacion de corriente
eléctrica, presurizacién y despresurizacion. Muchos de los esfuerzos en esta drea han sido en incrementar la
recuperacion de calor en procesos quimicos.

Las redes de intercambio de calor HENS, por sus siglas en inglés, son de particular importancia debido a su
presencia en los procesos de recuperacién de calor. Una HEN es una red formada por dos o mas
intercambiadores de calor que conjuntamente satisfacen los requerimientos de calentamiento.

Para un sistema dado la sintesis de HENS involucra el responder ciertas cuestiones:

¢Qué servicios de calentamiento y enfriamiento deben ser utilizados?

¢Cual es la cantidad de servicios de calentamiento y enfriamiento 6ptima?

¢Cémo deben ser conectadas las corrientes frias y calientes?

¢Cuadl es la configuracién éptima para la red de intercambiadores? (MM EL Halwagi, 2003)

AR



Existen varias alternativas (o metodologias) para resolver un problema en sintesis de procesos:

Métodos Heuristicos,
Métodos Evolutivos,
Objetivos Termodindmicos, y
Meétodos Algoritmicos.

AN

La que mas ha sido aplicada para la sintesis de redes de intercambio de calor (HENS) es con objetivos
termodinamicos.

Dentro de esta metodologia, uno de sus propésitos principales es el disefio de redes de intercambio de
calor con un Consumo Minimo de Servicios. Los métodos de solucidon usando este objetivo generan redes
gue minimizan el uso de servicios de calentamiento y enfriamiento (tales como combustible, vapor, y agua
de enfriamiento).

Los métodos basados en el andlisis termodindmico, usando el objetivo de minimo requerimiento de
servicios, han suministrado conceptos fundamentales que sirven para mejorar la comprension del problema
y sus posibles soluciones, de intercambio de calor entre las corrientes de proceso.

A través de un disefio correcto de la red de intercambiadores de calor, el analisis pinch indica de qué modo
se pueden aprovechar aquellas corrientes calientes y frias de una planta, para intercambiar calor entre ellas,
minimizando asi el uso de servicios de calentamiento o enfriamiento.

En un principio, no se disefiaba bajo la filosofia antes mencionada (mejor aprovechamiento de la energia).
Es por esto que existen procedimientos para analizar y redisefar las redes de intercambio de calor de los
procesos que estan en operacion, para asi lograr en ellos un uso mas adecuado de los energéticos.

ANALISIS PINCH

El término de Analisis “Pinch” fue introducido por Linnhoff (1983) para representar un conjunto nuevo de
métodos termodindmicos que garantizan un nivel de energia minimo en el disefio de redes de
intercambiadores de calor.

El analisis “Pinch” presenta una metodologia simple para el andlisis sistematico de los procesos quimicos y
de los servicios auxiliares. Con la ayuda de la Primera Ley de la Termodindmica se calculan los cambios de
entalpia en las corrientes que pasan por los intercambiadores de calor. La segunda Ley determina la
direccion del flujo de calor, es decir el calor sélo puede fluir en la direccidon de caliente a frio. En un
intercambiador de calor, una corriente caliente no puede ser enfriada por debajo de la temperatura de
entrada de la corriente fria, como tampoco una corriente fria puede calentarse por arriba de la temperatura
de entrada de la corriente caliente.

A continuacidn se describen algunos términos necesarios para comprender el analisis Pinch

Corrientes de Proceso

En términos de la tecnologia PINCH, una corriente de proceso generalmente se define como una corriente
que sale de una unidad de proceso con direccién hacia otra, y en su recorrido puede ser calentada o
enfriada mediante intercambio térmico con otro fluido. La corriente de proceso puede provenir de algin
otro proceso o de almacenamiento, y el intercambio térmico puede ocurrir en uno o varios
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intercambiadores de calor. Usualmente la carga de calor intercambiada por una corriente de proceso se
encuentra dada por las condiciones del proceso mismo. Cada corriente de proceso posee una temperatura
de suministro o entrada (T,), y después de intercambiar calor en uno o varios intercambiadores de calor
posee ahora una temperatura de salida o meta (T,,). Las corrientes de proceso son clasificadas en dos
categorias:

Corrientes caliente: Son aquellas corrientes que requieren enfriamiento, por ejemplo: los productos
requieren ser enfriados antes de almacenarse.

Corrientes frias: Son corrientes que requieren ser calentadas, como ejemplo las corrientes que se requieren
precalentar antes de entrar a una torre de destilacidn o a un reactor.

Corrientes de servicios

Generalmente las corrientes de servicio son utilizadas para calentar o enfriar a una o varias corrientes de
proceso, cuando el intercambio térmico entre las corrientes de proceso no es factible o econdmico. Las
cargas térmicas de las corrientes de servicio pueden variar, dependiendo de la cantidad de calor a ser
intercambiado en el proceso. Las corrientes de servicio pueden clasificarse en dos categorias:

v Servicios de temperatura fija: Estas corrientes intercambian calor isotérmicamente, es decir, no
varian su temperatura, sélo intercambian calor latente, como ejemplo: vapor, refrigerantes.

v Servicios de temperatura variable: Intercambian calor en un intervalo de temperatura, ejemplo:
agua de enfriamiento, combustible para hornos, aceite caliente.

Delta de Temperatura (ATmin)
Es otro concepto importante para poder desarrollar el analisis PINCH y es la mas baja diferencia permisible

de temperaturas entre las corrientes que han de intercambiar energia, como se muestra el AT entre dos
corrientes

[T AT =g
1 o
— e
T=120°C [] T=9-¢°C
AT =15° T=105°C

Figura 1 Representacion ATmin de Temperatura

Se puede ver que el ATmin es de 15°C entre las dos corrientes de proceso.



DESCRIPCION DEL ANALISIS PINCH

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

En la siguiente tabla se muestra un ejemplo sencillo:

No. Corriente Condicidn FC, (BTU/h °F) Torigen (°F) Tgestino (°F) Quisponible (BTU/h)
1 Caliente 1,000 250 120 130
2 Caliente 4,000 200 100 400
3 Fria 3,000 90 150 -180
4 Fria 6,000 130 190 -360

Tabla 1 Tabla Problema Corrientes de Proceso

Generacion de encadenamientos

Para el encadenamiento se debe tomar en cuenta el acercamiento minimo de temperatura, ATmin , que
es la fuerza motriz para el intercambio de calor. Dos corrientes que intercambian calor entre si, tienden a
igualar sus temperaturas, a lo que se conoce como equilibrio térmico.

Si las corrientes calientes y frias igualaran su temperatura en un intercambiador de calor, significaria que
transfieren toda la energia que termodindmicamente es posible transferir entre ellas; también, que seria
necesario transferir poca energia entre las corrientes del proceso y los servicios auxiliares. Sin embargo,
para alcanzar el equilibrio térmico, seria necesario utilizar un intercambiador de darea infinita. Por el
contrario, si la AT es muy grande, se requerird de menor area para la transferencia; pero mayor cantidad
de servicios.

Por consiguiente, se deduce que la temperatura de acercamiento esta relacionada con el area de
transferencia, el calor maximo integrado y la cantidad de servicios a utilizar; de tal manera que se necesitara
un balance econémico para determinar su valor mas adecuado.

Intervalos de Temperatura

Para determinar la serie de intervalos a considerar se deberdan
a) Ordenar de mayor a menor la serie de temperaturas de las corrientes calientes y frias

Calientes 250 200 120 100

Frias 190 150 130 90

b) Sumar y restar el valor del acercamiento minimo a las temperaturas de las corrientes friasy
calientes, respectivamente ATmin =10 °C

Calientes-ATmin 240 190 110 90

Frias+ATmin 200 160 140 100




c) Ordenar de mayor a menor las series como sigue:

Calientes & Frias+ATmin

250

200

200

160

140

120

100

100

Frias & Calientes -ATmin

240

190

190

150

130

110

90

90

d) Eliminar aquellos conjuntos redundantes de temperaturas, por lo que sélo quedan los intervalos

siguientes:
Calientes & Frias+ATmin 250 200 160 140 120 100
Frias & Calientes -ATmin 240 190 150 130 110 90

Diagrama de cascada

Para construir el diagrama de cascada se realizan los balances de energia para cada intervalo de

temperatura, para cada corriente y se calcula la diferencia de energia por intervalo AQ;

Qi = FiCp; ATy

Qjk = F;Cp;AT;

i=1,2,..,No.Corrientes calientes

j=1,2,..,No.Corrientes frias

nhs ncs
AQy = 2 Qir — 2 Qjk k=1,2,..,No.intervalos
i=1 =1
K H, H, T T Cy C, AT Qu1 Qu2 Qc1 Qc2 AQy
Fcp 1000 4000 [°F] [°F] 3000 6000 [°F] [BTU/k] [BTU/K [BTU/K  [BTU/R]l  [BTU/A]
BTU
i
0 250 240
1 200 190 50 50,000 0 0 0 50,000
2 160 150 40 40,000 160,000 0 240,000 -40,000
3 140 130 20 20,000 80,000 60,000 120,000 -80,000
4 120 110 20 20,000 80,000 60,000 0 40,000
5 100 90 20 0 80,000 60,000 0 20,000

Tabla 2 Balance de Energia para un Conjunto de Corrientes



Diagrama de cascada

oF °F

250 MBTU/h 240

50

\ 4

200 190

150 140

v
1
(0]
o

SERVICIOS DE CALENTAMIENTO
v
A
o
SERVICIOS DE ENFRIAMIENTO

40

v

100 20

v

90

Figura 2 Diagrama de Cascada
Calculo del consumo minimo de servicios

Una vez obtenido el diagrama de cascada se realiza la suma algebraica para obtener los remanentes de
arriba hacia abajo de la cascada y el remanente de mayor valor se coloca como servicio de
calentamiento y luego se realiza de nuevo la suma algebraica.

Qs =0BTU/h Qs =70BTU/h
50 50
R1=10BTU/h R1=120BTU/h
v \ 4
-40 -40
R2= 10 BTU/h R2= 80 BTU/h
\ 4 \ 4
| -80 | | -80 |
R3 =-70 BTU/h R3=0BTU/h
\ 4 \ 4
| 40 | I 40 |
R4 =-30 BTU/h R4 = 40 BTU/h
\ 4 A 4
I 20 | | 20 |
w = w =
E—lOBTU/h E60BTU/h

Figura 3 Diagrama de Cascada Remanentes



Punto Pinch

Se localiza el remanente con valor de cero y alli se tiene el punto Pinch.

—_—— T
o °F - —

F = 260 . . — : T
Qe TR 20 DS VA
i/ oibapinch! i/ N
50 A \
' - 0 fﬁé’— ”
~ 200 R1=120BTU/h  —190 | | K | |
—40 ; N A ,
i 2 : o . :
) l::ls.—(_};R. SOBTU/h |
—140 — e _ — 130
pinch|poinf 40 punto de pliegue
< t—r_-_]m: 40BTU/h
20 | -
100 i
Qew=60BTU/ h (BT 1y 1P

Figura 4 Localizacion del Punto Pich

Criterios de factibilidad

Cuando se tiene el punto PINCH, y la cantidad minima de servicios requeridos para alguna AT min que se
fije, El andlisis Pich divide el sistema en dos subsistemas separados termodinamicamente, cada uno de los
cuales estd en balance de entalpia con su respectivo servicio. Los criterios de factibilidad para los datos de
las corrientes que se deben cumplir en la vecindad del punto de Pinch son:

v’ Restricciones de Cp
v" Numero de corrientes de proceso.

El primero se refiere a las corrientes que son enfriadas desde su temperatura de entrada hasta la
temperatura del punto Pinch y las corrientes frias son calentadas desde la temperatura de pliegue hasta su
temperatura final. Por encima del punto de division se debe cumplir que:

(FCp)cn < (FCp)cc

Debajo del punto de pliegue las corrientes calientes son enfriadas desde la temperatura de Pinch hasta la
temperatura requerida, y en esta region se debe cumplir que:

(FCp)cu = (FCp)cc
CH: Corriente Caliente

CC: Corriente Fria
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El segundo criterio de factibilidad se encuentra relacionado con la cantidad de corrientes en la vecindad,
esto quiere decir que se debe permitir el arreglo de cambiadores compatible con la cantidad minima de
servicios.

En la region caliente la poblacion de corrientes en la vecindad de la divisién es compatible con un disefio
con la cantidad minima de servicios, solo si en la division se puede encontrar un acoplamiento para cada
corriente caliente. Para que esto suceda se debe cumplir que:

Ney < Nee
En la regién fria, para evitar calentamiento, cada corriente debe llegar a temperatura de division por medio
de intercambio térmico, esto sélo es posible si:

New = Nee
Los criterios de factibilidad se resumen en:

Arriba del Pinch (FCp)cy < (FCP)cc Yy Ney < Nec
Abajo del Pinch (fCp)cy = (FCP)cc Y Ney = Nec

Estos criterios nos ayudan a identificar las mejores combinaciones, la mejor opcién de intercambio v la
necesidad de divisién de corrientes y asi poder generar opciones de combinacidon de corrientes.

NUMERO MINIMO DE UNIDADES

Los costos de capital de los procesos quimicos tienden a estar dominados por el nimero de equipos en el
proceso. Esto es correcto para el caso de redes de intercambio de calor, lo que representa un incentivo para
reducir el nUmero de combinaciones entre corrientes.

Para el minimo numero intercambiadores de calor requerido para MER (minimo requerimiento de energia a
partir de servicios auxiliares), la red se puede evaluar usando una forma simplificada del teorema grafico de
Euler. Y dado que el andlisis Pinch descompone el problema en dos partes distintas, arriba y abajo del Pich,
el nimero de intercambiadores minimo es la suma de los intercambiadores tanto arriba como abajo del
Pinch.

# Intermbiadores = # Intermbiadores

Numero de intercambiadores = arriba del Pinch abajo del Pinch

Arriba del Pinch = Ng+ Ny — 1 Ns = Numero de corrientes frias y calientes
Abajo del Pinch = Ng+ Ny — 1 Ng = Namero de servicios auxiliares

Si el total del No. de Unidades arriba y abajo del PINCH es mayor, es decir si el NUmero de Unidades Actual
(NUA) es mayor que el NMU de la red, significa que hay un excedente de unidades, y por lo tanto existen

ciclos en la red.

Por cada Unidad mds en la red con respecto al nimero minimo de unidades (NMU), hay un ciclo.
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CICLOS Y RUTAS

Como se menciond anteriormente, cada vez que en la red se tenga uno o mas intercambiadores adicionales
al minimo que se calculd, se cuenta con una ruta o ciclo en el sistema y estos se deben identificar y eliminar
para obtener el nUmero minimo de equipos, con las rutas se hace una mejor distribucién de las cargas de
calor de los intercambiadores y los equipos que trabajan con servicios (calentadores y enfriadores); con
estas dos herramientas se pueden eliminar los intercambiadores sobrantes y llegar al nUmero minimo de

equipos requerido en esa red.

Ciclo.- Conjunto de equipos (intercambiadores) que, al trazar una linea imaginaria que los une, inicia y
termina en el mismo equipo.

Corriente | 2 IS0°F - 240°F 3 4
FCp 1000 4000 3000 6000
%= S0 MBTU R
+200°F 4 190°F

H = T0MBTUR

Q = 240 MBTU'h

™
J
é"}L + i 550 . TUh
" F : i
140°F Pinch & i : : e
5 £ Q= zzor.qsrtr,-s-b
C = 20MBTU#H |
4
j:@ Identificacion de

C= %rMBTUfh | ‘ ciclos
liuu°1': 90°F

Figura 5 Representacion Ciclo

Ruta.- Conjunto de equipos (enfriadores y calentadores) que, al trazar una linea imaginaria que los une,
inicia en un servicio y termina en otro (va de un calentador a un enfriador, o viceversa).

c Qo

v
Figura 6 Representacion Ruta
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CURVAS COMPUESTAS

Las graficas de temperatura-entalpia conocidas como curvas compuestas se usan para establecer objetivos
energéticos. Las curvas compuestas son perfiles de temperatura (T) y entalpia (H) que muestran la
disponibilidad de calor (curva compuesta caliente) y la demanda de éste en el proceso (curva compuesta
fria) juntos, en una representacién grafica. En general, cualquier corriente con una capacidad calorifica
constante (Cp) se representa en un diagrama T-H mediante una linea recta que va desde la temperatura de
entrada a la temperatura de salida. La pendiente de esta linea recta estd determinada por el cambio de
temperatura que sufre, asi como por el cambio de entalpia. Cuando se tiene mas de dos corrientes frias o
calientes el problema se debe tratar de una manera diferente, y para generar las curvas compuestas se
obtiene el calor (Q) de cada intervalo: QLH % Qic, el cual se traza contra la temperatura.

El hecho de que la curva compuesta caliente esté por encima de la fria significa que entre la energia
disponible en las corrientes calientes y la requerida en las frias existe un potencial térmico, y por tanto, es
posible el intercambio de calor entre ellas. Después de que se tienen las dos curvas compuestas, la fria y
la caliente, se pueden poner en una sola grafica. En donde las curvas se traslapan existe calor que se
puede intercambiar de la curva caliente a la fria. La manera en que estdn hechas las curvas permite un
traslape maximo entre ellas y por lo tanto una recuperacion de calor maximo. En donde se extiende la
curva compuesta fria mas alla de la curva compuesta caliente, no se puede recuperar calor y por tanto
es necesario el uso de servicios auxiliares calientes (Minimos Requerimientos de Calentamiento). Lo
mismo sucede con la curva compuesta caliente (Minimos Requerimientos de Enfriamiento)

Figura 7 Curvas Compuestas a un AT in
Minimos Requerimientos de calentamiento

300 1 e A N

270 -
240 +
210

Temperatura (°F)
180 -

150 -

120 +

90 +

60 -

4
30

Minimos Requerimie¥itos de Enfriamiento
0 T T T T T T T T T T 1

0 20 40 60 80 100 120 140 160 180 200 220

Entalpia (Mbtu/h)

—— Curva caliente —=— curva fria ‘

13




También la grafica de las CC proporciona el NMU (nimero minimo de unidades), cada cambio de
pendiente representa un equipo, esto es:

v

v

v

Para equipos de intercambio: en el intervalo donde existen ambas curvas compuestas se ubican
los cambios de pendiente, para ambas corrientes

Para equipos de servicios: se ubican en el rango donde solo existe alguna de las curvas
compuestas

Se hacen intervalos de cambio de pendiente a el siguiente cambio de pendiente, sin importar a
qué curva compuesta pertenece

Cada intervalo de cambio de pendiente pertenece a un equipo del NMU

Para leer la temperatura de entrada y salida en cada equipo de intercambio de energia, tanto de las
corrientes fria como de las calientes, es de la siguiente forma:

Se toma el intervalo de pendiente a pendiente

En el tramo de CCC, que queda dentro de este intervalo, la temperatura que se lee al inicio de
esta es la temperatura de salida de la corriente caliente, para este equipo

Para la temperatura de suministro de la corriente caliente al equipo es la que se lee al término
del intervalo sobre la CCC

Para la corriente fria se hace lo mismo solo que aqui para la temperatura de suministro al
equipo se lee al término del intervalo sobre la CCF

Al inicio del intervalo sobre la CCF se encuentra la temperatura de salida de |a corriente fria del
equipo

| N——

Temperatura[ °F ]

[BTUM ]y 10°

Figura 8 Grafica NMU por medio de las Curvas Compuestas
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CALCULO DEL AREA DE INTERCAMBIO DE CALOR

Para calcular el drea del equipo se requieren los siguientes datos:
-~ jenergia
v' Carga energética del equipo tiempo
1 energia
v" Temperaturas de entrada y salida de las corrientes area - tiempo
v"  h = coeficiente convectivo de transferencia de calor

energia
area-tiempo
v' LMTD-= Diferencia de Temperatura Media Logaritmica.

v' U =coeficiente global de transferencia de calor [=]

Y se calcula de la siguiente forma:
Q=AxU=x*LMTD

cal fria cal fria
l _ 1 + 1 LMTD = (Tsuministro_Tsalida)_(Tsalida_Tsuministro)
U heal hfria a (Tcal ini _Tfria )
L suministro " salida
cal fria
(Tsalida_Tsuministro)
Despejando, se tiene
4= Q
U xLMTD

Area Minima

Este calculo se realiza considerando que ambas curvas compuestas (caliente y fria) transfieren su calor
verticalmente, con ello el area de transferencia de calor es minima, esto es equivalente a un arreglo de flujo
en contracorriente en un intercambiador de calor. Esta consideracion tiene una limitacién, ya que equivale
a considerar que todos los intercambios de calor entre corrientes tienen iguales coeficientes de
transferencia de calor (h).Pero es una simplificacion util. Existe una ecuacién que se aplica a esta situacion y
proporciona un estimado del drea minima de intercambio de calor requerida para todo el sistema, para las
corrientes consideradas.

intervalos 1 corr q

Area = Z ATMLi[Zj:[hj]]i

La ecuacion anterior involucra un intervalo i, donde existen j corrientes (calientes y frias) con su carga
individual de calor, g}, y su coeficiente individual de transferencia de calor (considerando la resistencia de

Fouling) h;; ademas de la media logaritmica de temperatura en el intervalo i (ATLMI). Con esta ecuacién
se evalla el drea requerida minima de las curvas compuestas a diferentes valores de (ATmMInN), y se
obtiene que a cada (ATMIN) le corresponde un drea requerida minima y una cantidad minima de
requerimientos de servicios.
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GRAN CURVA COMPUESTA

La generacion de la Gran Curva Compuesta (GCC) se basa en el diagrama de cascada obtenido previamente,
al encontrar el PINCH y el minimo requerimiento de servicios auxiliares. Los datos de T vs H son trazados
para su generacion.

La figura muestra en su parte izquierda, el esquema de calor en cascada. El punto de pliegue separa la
cascada en un proceso con déficit de energia por la parte superior, y un proceso con exceso de energia en la
parte inferior. Tanto las necesidades de la parte superior pueden ser suministradas por diferentes tipos de
servicios, como el exceso en la parte inferior puede ser extraido por diferentes tipos de servicios.

La gran curva compuesta se ocupa cuando se van a seleccionar los servicios auxiliares requeridos vy las
temperaturas de éstos. Esta curva muestra la variacion del suministro y de la demanda de calor en todo el
proceso. Usando este diagrama el disefiador de la red puede decidir qué servicios auxiliares utilizar. El
objetivo de esta decisidn debe ser el de maximizar el uso de los niveles mas baratos y de minimizar el uso de
los niveles mas baratos y maximizar el uso de los niveles caros en los servicios auxiliares. Para ello, en un
diagrama de temperatura-entalpia (T-H) se combinan todas las corrientes calientes en una curva compuesta
caliente y todas las frias en una curva compuesta fria.

Min. Req. de Serv. de

alentamiento

Qs =70 BTU/h % oF
T @ i 0BTU/h e z;o(m
50 50 |
R1=120BTU/h
v =200 R1=].2['ET[”h ={ 19()
40 . 195
R2= 80 BTU/h 40
3 _]R2=SI]BTUfh . 135
| 80 ; | : - 3130
R3 =0 BTU/h — podm oty
4 pinch pnint 40 _l punto de pliegue Min. Req.de Serv.
| 40 | — . R4=40BTU/h — De Enfriamiento
R4 =40BTU/h 20 J
v 100 - =90
| 20 | e =alEIA e 20 40 60 80 100 120
fga 13=TU /h - H (x 1000) Btu/h

Figura 9 Gran Curva Compuesta
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La ventaja primordial de la Gran Curva Compuesta es que permite conocer las partes del proceso que deben
ser integradas con los servicios auxiliares. Y puede ayudar a:

Aprovechar en forma mas eficiente los servicios presentes.

La integracidn con otras operaciones del proceso.

La aplicacién de otros sistemas tales como bombas de calor.

La integracién de columnas de destilacion como parte de los servicios.

AN

REDISENO DE LA RED

El redisefio por medio del anadlisis Pinch esta enfocado principalmente al criterio de costos, ya que éste es
considerado como bueno si cumple con los requerimientos de intercambio y con los requisitos previamente
fijados, tales como tiempo de retorno de inversion. Es preciso elegir una buena base para iniciar el redisefio,
y lograr asi un buen valor de retorno de inversién en la red resultante. La elecciéon de una buena base se
lleva a cabo con un andlisis previo, para posteriormente rediseiar la red (Tjoe T. N., 1986).

Analisis Previo al redisefio.

Es un andlisis que proporciona el camino mas adecuado para hacer el redisefio bajo el criterio de costos.
Dicho analisis 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.

Este procedimiento inicia con la evaluacién de la eficiencia del drea existente en la red. La eficiencia del drea
se define como la relacidn entre el requerimiento minimo de area (ATx) y el drea empleada actualmente en
la red (Ax), para una determinada cantidad de energia empleada (EE).

aZ(ﬂ)EE En la practica, el valor de « esperado es menor a la

Ax unidad, e indica qué tan bueno es el uso que se estd

haciendo del drea existente. Si se supone que « es

constante a lo largo de la curva de requerimiento minimo de area y energia; se obtiene una nueva curva
(mostrada en la Figura 3.5), la cual se traza considerando la siguiente ecuacién.

4 Requerido
A ATy _ ATX
R o cte — = =g, =Cte
Ay

E

A
Ay
Aty Disefio existente
AX
Atx

» ENERGIA
Ey Ex

Figura 10 Representacién Eficiencia del Area Existente en la Red
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En la siguiente figura se distinguen cuatro regiones: una en la cual los disefos son no factibles, dos regiones
en las que desde el punto de vista econdmico no es conveniente redisefar, y la cuarta donde se pueden
hacer buenos redisefios. Esta zona se localiza entre la curva de drea y requerimientos minimos y la curva de
o constante.

Hasta este punto, se ha encontrado la zona donde el redisefio de la red puede ser considerado bueno, pero
para elegir el mdas adecuado, debe hacerse la transformacion a costos. Se procede de la siguiente manera:

I A partir del grafico de Area minima contra Energia, se obtiene el drea que debe ser incrementada
para ahorrar una cierta cantidad de energia.
Il. Se evalua el costo de este incremento de area y cudl es el ahorro de energia que se tiene.

El incremento de area constituye la inversion.
y N

Econdmicamente
dudosos

> m>x >

ondmicamente

No factible dudoso

» ENERGIA

Figura 11 Regiones de Disefio
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CAPITULO II1.-DESCRIPCION DEL
PROCESO DE LA SECCION ATMOSFERICA
Y VACIO II TULA, HIDALGO




CAPITULO IIL.-DESCRIPCION DEL PROCESO DE LA SECCION ATMOSFERICA Y
VACIO Il TULA, HIDALGO

La planta de destilacidn primaria No. 2 correspondiente a la Refineria de Tula, Hidalgo cuenta con dos

secciones:

La seccién de destilacion atmosférica cuya capacidad es de 165,000 BPD de crudo y la seccion de
destilacién al vacio cuya capacidad es de 90,000 BPD de crudo reducido. Cada una con su respectivo tren
de precalentamiento y sus hornos a fuego directo. Para el caso de la secciéon atmosférica se tiene una
unidad o columna atmosférica, 2 unidades desaladoras y 2 despuntadoras. Y para la seccidn de vacio se
tiene una columna de vacio.

3.1.- SECCION DE DESTILACION ATMOSFERICA

La seccién de destilacion atmosférica estd disenada para obtener maximo rendimiento de destilados
(Naftas o Gasolina y Diesel), utilizando el proceso de destilacidn fraccionada de crudo, en este proceso el
crudo es sometido a precalentamiento en dos trenes de intercambio térmico, desalado, despunte y un
calentamiento final para alcanzar la temperatura necesaria que permita la separacién de la mezcla de
hidrocarburos.

TREN DE PRECALENTAMIENTO

El crudo se recibe de tanques de almacenamiento a la succidn de las bombas de carga, A-GA-1/R y A-GA-
2/R a una temperatura de 68 °F y 14.04 psi a razdn de 165,000 BPD.

Cada bomba maneja el crudo a razén de 56 BPM y a una presion de 446.63 psi. La bomba GA-1/R
alimenta al tren “A” que esta formado por los siguientes intercambiadores de calor:

A-EA-1A y A-EA-1B (lado tubos): Intercambiador crudo/turbosina producto. Se precalienta el crudo
hasta 95°F.

A-EA-3A y A-EA-3B (lado tubos): Intercambiador crudo/recirculacién (reflujo turbosina) superior de
torre atmosférica. Se precalienta el crudo hasta 169°F.

A-EA-3C y A-EA-3D (lado tubos): Intercambiador crudo/recirculacion (reflujo turbosina) superior de
torre atmosférica. Se precalienta el crudo hasta 169°F.

A-EA-5 (lado tubos): Intercambiador crudo/gaséleo pesado producto. Se precalienta el crudo hasta 194
°F.

A-EA-7 (lado tubos): Intercambiador crudo/kerosina producto. Se precalienta el crudo hasta 212 °F

A-EA-9A y A-EA-9B (lado tubos): Intercambiadores crudo/diesel GOL producto, se precalienta el crudo
hasta 262 °F.
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A-EA-11A y A-EA-11B (lado tubos): Intercambiador crudo/recirculacion (reflujo GOL) inferior de la torre
atmosférica, se precalienta hasta 539 °F.

De acuerdo con lo anterior, el crudo se precalienta desde 68°F hasta 282 °F y se tiene una caida de
presién de 107.7 psi, por lo que la presion disminuye de 446.63 psia 272.23 psi.

La bomba A-GA-2/R alimenta el crudo al tren “B”, donde a su paso logra la misma temperatura y se
tiene la misma caida de presién que para el tren “A”. Los cambiadores de calor correspondientes al tren
B y las temperaturas que imparten al crudo son:

A-EA-2 A/B (lado tubos): Intercambiador crudo/turbosina producto.

A-EA-4 A/B y A-EA-4 C/D (lado tubos): Intercambiador crudo/recirculacion superior de torre
atmosférica.

A-EA-6 (lado tubos): Intercambiador crudo/gaséleo pesado producto
A-EA-8 (lado tubos): Intercambiador crudo/kerosina producto
A-EA-10A y A-EA-10B (lado tubos): Intercambiadores crudo/diesel producto.

A-EA-12A y A-EA-12B (lado tubos): Intercambiadores crudo/recirculacion inferior de la torre
atmosférica.

DESALADO DEL CRUDO

La temperatura que el crudo logre por cada tren de precalentamiento es importante, puesto que de ella
depende el funcionamiento adecuado de las desaladoras. La temperatura de alimentacion a las
desaladoras debe mantenerse dentro del rango de 266-284 °F, si la temperatura del crudo de
alimentacion a las desaladoras es menor, la emulsidn que se forma con el agua es mas dificil de romper,
al incremento en la viscosidad. Un aumento dificultaria el desalado debido al desprendimiento de
componentes ligeros del crudo, y la posibilidad de que haya arcos eléctricos.

La temperatura de alimentacién recomendada para el despunte es de 401 a 423 °F para lograr una
vaporizacién de 23 a 29% vol. Una temperatura mayor propicia la separacién de fracciones pesadas
contaminando la nafta primaria como reflujo. La presidon recomendada es en el rango de 29.87 a 39.83
psi y una variacidn mayor de la misma afecta el porcentaje de vaporizacién, por lo que se debe
mantener constante.

La temperatura de salida de los hornos debe ser de 694 °C, con el fin de lograr una vaporizacioén en el
crudo de 63 a 75% vol. Debe evitarse que la temperatura de salida del crudo sea mayor de 705 °F para
no tener excesiva coquizacion en los tubos de los calentadores y en la linea “transfer” calentador-torre
atmosférica.
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TORRES DE DESPUNTE A-DA-1Y A-DA-2

El crudo desalado se precalienta en los intercambiadores crudo/residuo A-EA-13 (tren A) y A-EA-14 (tren
B) a una temperatura de 433 °F para efectuar el despunte en las torres A-DA-1 y A-DA-2. El crudo
desalado a la temperatura de 433 °F y presion de 193.44 psi se alimenta a control de nivel de cada torre
de despunte. La corriente de crudo se introduce por debajo del plato No. 6 y debido a la reduccién de
presion hasta 34.13 psi a través de las valvulas de control, se ocasiona una vaporizacion parcial de de los
componentes ligeros del crudo, que se separan en fase liquida.

Los vapores de hidrocarburos ligeros ascienden al domo y se rectifican con una corriente de nafta ligera
de destilacidn atmosférica que se alimenta al plato N° 1 de la torre A-DA-1. La corriente de reflujo se
admite a control de temperatura del domo a 568°F. Los vapores de hidrocarburos ligeros provenientes
del domo de las torres de despunte se condensan parcialmente en los condensadores y se reciben en los
acumuladores. La fase liquida de hidrocarburos o nafta de despunte se extrae con las bombas a control
de nivel de sus respectivos acumuladores, envidndose a la seccién de fraccionamiento y tratamiento de
nafta.

El flujo de nafta 10,548 BPD aprox. se divide en 2 fases, la fase gaseosa de cada torre de despunte que
contiene una fraccion de componentes recuperables se envia a compresion. La corriente se recibe en el
tanque de succion y se alimenta a la succidn del compresor de incondensables. La fase liquida que se
separa en el recipiente, se elimina drenandose en forma manual al desfogue. La corriente gaseosa se
comprime y pasa a través de un condensador donde se condensan los hidrocarburos recuperables de la
fase gaseosa. Ambas corrientes se reciben en el separador. La fase gaseosa se separa de la liquida y a
control de presién y mediante la valvula reductora de presién se envia a la red de gas combustible.

Por otra parte se tiene que del fondo de cada torre de despunte se extrae el crudo despuntado y con las
bombas de fondo se alimenta a cada horno de precalentamiento a razén de 76,797 BPD aprox. a 411 °F
y 220.5 psi

CALENTADORES DE CRUDO A-BA-1Y A-BA-2

El crudo de despunte se alimenta a los calentadores de fuego directo A-BA-1 (tren “A”) y A-BA-2 (tren
“B”) a control de flujo donde alcanza la temperatura de 694 °F aprox., sale para continuar a la torre
atmosférica A-DA-3.

La alimentacion a cada calentador se realiza a través de 8 serpentines, controlando su flujo en cada
serpentin.

Con el fin de recuperar el calor residual de los gases de combustién en la zona de conveccion de los
calentadores A-BA-1 y A-BA-2 se tienen instalados cuatro serpentines para sobrecalentamiento de vapor
de proceso. Este vapor de proceso se utiliza como vapor de agotamiento en la torre atmosférica y en los
agotadores de destilados. La alimentacion del vapor a los calentadores es como sigue: para el calentador
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A-BA-1 el vapor de baja presion a 298 °F y 55 psi, proveniente del cabezal de servicios, se alimenta a los
4 serpentines a razén de 17,390 kg/h, aqui el vapor incrementa su temperatura hasta 650 °F.

El vapor sobrecalentado de los 4 serpentines se recibe en un cabezal para continuar a la torre A-DA-3 y
a los 4 agotadores.

El flujo de vapor de baja se regula por el consumo de vapor sobrecalentado en la torre atmosférica y en
los agotadores. Para el calentador A-BA-2, la alimentacion de vapor a su zona de conveccién es similar
que para el calentador A-BA-1.

UNIDAD ATMOSFERICA A-DA-3

El crudo despuntado proveniente de los calentadores se recibe en la zona de vaporizacion (debajo del
plato 37) de la torre, a través de dos boquillas opuesta. En estas condiciones se separan los
hidrocarburos ligeros o cortes del crudo.

La torre A-DA-3 esta cuenta con 41 platos del tipo valvula de dos pasos y con arrastre con vapor, para
llevar a cabo la separacion de la mezcla de hidrocarburos y trabaja con las condiciones de:

En el domo con una temperatura de 305 °F y una presion de9.95 psi, mientras que en el fondo con una
temperatura de 682 °F y una presiéon de 19.91 psi

Los cortes que se obtienen en la torre de destilacién atmosférica y flujos de disefio son:

Del domo, Nafta Primaria a L.B. 15,804 BPD
Del plato N°. 9 Turbosina o Nafta Pesada 11,299 BPD
Del plato N°. 17 Kerosina 8,885 BPD
Del plato N°. 25 Gaséleo Ligero o Diesel 20,207 BPD
Del palto N°. 33 Gaséleo Pesado o GOP 7,640 BPD
Del fondo, Crudo Reducido 79,500 BPD

Tabla 3 Cortes de Destilacion Atmosférica

Los hidrocarburos ligeros a 305 °F salen por el domo a través de dos lineas, pasan a los condensadores y
después se reciben en el acumulador a 120°F.

Los condensadores estdn distribuidos en 5 bancos de intercambiadores de calor en paralelo con dos
equipos en serie cada uno.

En el acumulador se separa la nafta primaria y el agua amarga. Parte de la nafta primaria o gasolina se
usa como reflujo a cada torre de despunte a 5,164 BPD y para dar el reflujo al domo de la torre A-DA-3 a
31,294.7 BPD. Ambos flujos son enviados con las bombas a una temperatura de 120 °F.
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Las distintas fracciones que se extraen de la torre atmosférica se manejan de la siguiente manera:

La corriente de Turbosina se envia hacia el agotador A-DA-4 a una temperatura de 381 °F. La corriente
de Kerosina se envia hacia el agotador A-DA-5 a una temperatura de 453°F. La corriente de Diesel se
envia hacia el agotador A-DA-6 a una temperatura de 538 °F. La corriente de Gasdleo pesado se envia
hacia el tanque de balance a 651 °F. De este tanque a control de flujo y por medio de la bomba A-GA-
15/15R se envia a la planta FCC, previo enfriamiento en los intercambiadores A-EA-5B y A-EA-6,
enfriadores de gasdleo A-EC-2A/B y A-EA-28.

Al pasar el gaséleo pesado a través de los equipos A-EA-5 y A-EA-6, disminuye su temperatura de 651 °F
a 224°F al precalentador el crudo, vy al pasar por los enfriadores con aire A-EC-2 A/B y con agua A-EA-28,
se enfria hasta 120°F. De los platos N° 7 y 23, se toman la extracciones de recirculacion para precalentar
el crudo para desalado en los trenes de intercambio térmico y poder mantener el perfil de temperaturas
en las zonas de extracciéon de la turbosina y del diesel.

La corriente del plato No. 7 es la extraccién superior y se recircula 59,000 BPD a través de los
intercambiadores de calor A-EA-3 A/D (lado coraza) y A-EA-4 A/D (lado coraza). El flujo se envia con la
bomba A-GA-10/10R a una presion de 130.15 psiy a una temperatura de 381 °F.

La corriente de recirculacién retorna al plato N°. 8 a una temperatura de 199°F y 11.52 psi. En esta
corriente de extraccién superior se tiene instalado un enfriador con aire, el A-EC-5, después de los
intercambiadores A-EA-3 y A-EA-4, que normalmente esta fuera de operacién y sélo entra en servicio
cuando se realiza la limpieza a alguno de estos equipos.

La corriente del plato N°. 23 es la extraccion inferior y se recirculan 12,928 BPD a través de los
intercambiadores de calor A-EA-11 A/B (lado coraza) y A-EA-12A/12B (lado coraza). El flujo se envia con
la bomba A-GA-13/13R a una presidn de 96.72 psi y una temperatura de 537 °F.

La corriente de recirculacidon retorna al plato N° 24 a una temperatura de 325 °F y 16 psi. En esta
corriente de extraccién inferior se tiene instalado el enfriador con aire A-EC-4, que normalmente estd
fuera de operacion y sélo se pone en servicio cuando se requiere efectuar algin ajuste de temperatura o
cuando alguno de los cambiadores de calor A-EA-11A/11B, A-EA-12A/12B se saque a mantenimiento.

El fraccionamiento de crudo en la torre atmosférica A-DA-3, normalmente se lleva a cabo con vapor de
arrastre para eliminar los hidrocarburos ligeros del crudo reducido al disminuir la presién parcial de los
hidrocarburos. Se utiliza vapor de baja presidn (19,547 kg/h), sobrecalentado a 650°F y 42.6 psi y se
inyecta a la seccidon de agotamiento del fondo de la torre por debajo del plato No. 41 a través de un
distribuidor.

La presién de la torre atmosférica A-DA-3 se logra al mantener la presién del domo de la misma al variar
el contenido de vapores de hidrocarburos en el acumulador A-FA-4.
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TORRES AGOTADORAS A-DA-4, A-DA-5 Y A-DA-6

Las torres agotadoras tienen como finalidad ajustar la especificacion de los productos, turbosina,
kerosina y diesel al eliminar los hidrocarburos ligeros residuales. Para tal fin las torres cuentan con 4
platos del tipo valvulas de un paso y un rehervidor del tipo “termosiféon” que usa crudo reducido para
proporcionar el calor de agotamien250. En caso de que no se disponga de cualquier rehervidor, se tiene
prevista una inyeccién de vapor sobrecalentado al fondo del agotador para efectuar el agotamiento por
arrastre.

La turbosina se recibe en el plato No. 1 de la A-DA-4, los hidrocarburos ligeros se separan y salen por el
domo hacia el plato No. 6 de la A-DA-3. La turbosina desciende hasta el fondo alimentando a la zona del
rehervidor, el exceso liquido rebosa hacia la zona de extraccién de donde se obtiene la turbosina
producto.

El calor requerido para el agotamiento de la turbosina se suministra del plato No. 2. La temperatura
normal de operacion es de 417°F y el flujo de residuo es 30,759 BPD.

La turbosina producto se extrae del fondo del agotador A-DA-4 hacia L.B. con la bomba A-GA-11/11R,
previo enfriamiento hasta 100°F en los intercambiadores A-EA-1 A/B, A-EA-2 A/B Y A-EA-25A/25B.
Cuando la turbosina no esta en especificacién se puede desviar hacia la linea de kerosina producto.

La kerosina se recibe en el plato No. 1 del agotador A-DA-5, los hidrocarburos ligeros se separan y salen
por el domo hacia el plato No. 16 de la torre A-DA-3. La kerosina desciende al fondo hacia el lado del
rehervidor retornando y rebasando al otro lado del fondo donde se extrae como producto. La
temperatura del plato No. 2 es de 502 °F y el flujo de residuo es de 48,941BPD.

La kerosina se extrae del fondo del agotador hacia L.B. con la bomba A-GA-12/12R y previo enfriamiento
en los intercambiadores A-EA-7/8, A-EC-1 y A-EA-26 B/26A. En los intercambiadores A-EA-7/8 la kerosina
precalienta al crudo y disminuye su temperatura de 529 °F a 234 °F y en los enfriadores con aire A-EC-1y
con agua de enfriamiento A-EA-26B/26A se enfria hasta 100 °F.

La corriente de diesel se recibe en el plato No. 1 del agotador A-DA-6, los hidrocarburos ligeros se
separan y salen por el domo hacia el plato No. 22 de la torre atmosférica A-DA-3.

El diesel se extrae del fondo del agotador hacia el limite de bateria, con la bomba A-GA-14/14R y previo
enfriamiento en los intercambiadores de calor A-EA-9A/9B y A-EA-10A/10B, A-EC-3 y en el enfriador con
agua de enfriamiento A-EA-27.

En los intercambiadores A-EA-9A/9B y A-EA-10A/10B el diesel precalienta al crudo y disminuye su
temperatura de 606°F a 253°F y en los enfriadores con aire A-EC-3 y con agua A-EA-27, se enfria el diesel
hasta 120 °F.
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3.2.- SECCION DE DESTILACION AL VACIiO V-DA-1

DESCRIPCION GENERAL DE LA SECCION

La seccion de destilacidn al vacio tiene una capacidad para procesar 90 000 BPD y tiene como finalidad
fraccionar dos tipos de carga: crudo reducido tipo cretacico o mezcla 50/50 % vol. De crudo reducido
cretacico/marino proveniente de la unidad de destilacion primaria y de tanque de almacenamiento. La
separacion se lleva a cabo mediante destilacion al vacio en una torre de alto vacio del tipo humeda.

Los productos que se obtienen de esta torre son: gasdleo ligero de vacio (GOL “AV”), gasdleo pesado de
vacio (GOP “AV”) vy residuo de vacio.

La seccion esta disefiada para procesar 90,000 BPD de crudo reducido, siendo su capacidad minima de
operacidon 54 000 BPD (60% carga total). Se tiene facilidad para recibir una corriente de residuo
atmosférico caliente directamente de la unidad de destilacidon primaria y carga fria de tanques de
residuo primario.

La carga se recibe a una temperatura de 302°F, puede operar independientemente de la unidad de
destilacién atmosférica y tiene flexibilidad para procesar tanto crudo cretacico, como crudo reducido
tipo cretacico/marino. Cuando la unidad trabaja recibiendo carga fria proveniente totalmente de
tanques, su capacidad de operacidn baja a 75 000 BPD.

Se recomienda que la temperatura del crudo a la salida de los calentadores no sea mayor a 760°F, con
objeto de evitar coquizacion en los serpentines de los mismos, asi como en las lineas de transfer. Con el
mismo fin se deberd mantener un flujo de 1 089 kg/h de vapor de media presién a cada calentador de
crudo reducido, inyectandose en los serpentines (en el punto donde inicia la vaporizacién).

Se debe mantener una presidon de 0.29 psia, en la parte superior de la torre, para lo cual se alimenta
4,901 kg/h de vapor de baja sobrecalentado (650 °F) para reducir la presiéon parcial de los hidrocarburos
y asi aumentar el rendimiento de los productos.

También se debe ajustar el perfil de temperatura de los torre mediante recirculaciones frias y calientes
de GOL “AV” y GOP “AV” para cumplir con las especificaciones de los productos.
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UNIDAD DE DESTILACION AL VACIO V-DA-1
En esta torre se lleva a cabo la destilacidn al vacio, es del tipo himeda y consta de 5 areas:

El drea | consta de 4 platos tipo mampara de dos pasos, con perforaciones en los extremos de cada una
y una tina de extraccién total.

El drea Il consta de dos platos tipo mampara de dos pasos sin perforaciones y un plato colector.

Area Ill consta de 4 platos tipo mampara de dos pasos con perforaciones en los extremos y una tina de
extraccion total.

Area IV consta de 2 platos perforados de un solo paso.

El area V consta de 4 platos tipo mampara de 4 pasos con perforaciones en los extremos de cada plato.
Cuenta ademds con una malla eliminadora de niebla colocada entre las areas Ill y IV y una linea de
lavado con GOP “AV” en la parte superior de la misma para evitar la formacidn de sélidos y/o depdsitos
de carbdn en ella.

La torre cuenta con 2 alimentaciones de vapor de agotamiento. El vacio de la torre se mantiene por
medio de dos trenes de eyectores operando en paralelo.

La alimentacion de crudo reducido a la torre se efectia por medio de dos lineas provenientes de los
hornos V-BA1l y V-BA-2. Estas corrientes de crudo reducido entran a 725 °F a través de dos boquillas
localizadas tangencialmente a ambos lados del a torre para favorecer la separacién de la mezcla liquido-
vapor por efecto centrifugo sobre las paredes de la misma, la alimentacidn se hace a la zona de
vaporizacion, la cual opera a una presién de 0.58 psia.

Por el fondo de la torre sale el residuo “AV”, después de que ha sido agotado por el vapor de agua en la
seccion V y es enviado mediante las bombas de fondos de la torre de vacio V-GA-4-A, B, AR, BR, hacia la
seccion de calentamiento, donde se divide en dos corrientes para intercambiar calor con el crudo
reducido en los intercambiadores de crudo reducido/residuo “AV”, V-EA3-AF y V-EA4-AF, en donde se
enfria desde 560°F hasta una temperatura de 530.6 °F. Posteriormente estas corrientes se vuelven a
unir y de la corriente resultante, una parte se recircula a la seccién inferior de la torre V-DA1 con objeto
de enfriar el residuo “AV” proveniente de la seccidon V y la otra parte se manda a la caja enfriadora V-EB-
1.

La corriente que se recircula a la torre mantiene una temperatura de 680 °F en el residuo “AV”, con lo
cual se evita la coquizacion y se protege la operacion de la bomba de fondos contra cavitacién.

Para agotar el residuo “AV” se emplea vapor de baja presidn sobrecalentado a 650°F, alimentandose en
el fondo de la torre a través de dos boquillas colocadas en lados opuestos.

El vapor procede de la zona de conveccion de los hornos y se alimenta a control de flujo de la siguiente
manera: del calentador V-BA-1, sale una linea y muy préximo a la boquilla de la torre se bifurca, de igual
manera del calentador V-BA-2 sale otra linea y cerca de la torre se convierte en dos lineas vy
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posteriormente se unen para formar otra linea, a través de la cual se alimenta vapor a la torre por el
otro punto.

La extracciéon de gasdleo pesado de la torre se hace por gravedad desde el tanque de extraccién
localizada debajo de la seccidn de condensacidon de GOP “AV” hasta el tanque de GOP “AV”, V-FA-4.

De este tanque de extraccién sale una corriente que se divide en dos, una de ellas se maneja con la
bomba de reflujo de GOP “AV”, V-GA-8/R para ser retornada a la torre, alimentandose al plato 11 de la
seccion de lavado inferior. La otra corriente se envia a la seccién de calentamiento mediante la bomba
de GOP “AV” V-GA-3/R, que incrementan su presion hasta 156.46 psi y descargan a un cabezal comun,
de donde posteriormente salen dos corrientes paralelas, las cuales a su vez se subdividen en dos, para
pasar a través del lado de los tubos de los intercambiadores de crudo reducido/GOP “AV”; V-EA1-A/F y
V-EA-A/F, en donde se enfrian desde 590°F hasta 400 °F. Al salir de estos equipos las corrientes se
vuelven a unir en una sola, de donde se toma una parte y se envia a los enfriadores de reflujo GOP “AV”,
V-EC-2A y V-EC-2B para ser enfriada hasta 350 °F y posteriormente se retorna a la torre, alimentandose
como reflujo en la parte superior de la secciéon de condensacion de gasdleo pesado “AV”.

La otra parte de la corriente de GOP “AV” tiene dos alternativas; una de ellas es mandarse a L.B. como
producto caliente que sirve como un producto caliente que sirve como carga a la Unidad FCC y la otra es
enviarse mediante las bombas V-GA-7/R a través de la caja enfriadora V-EB-1 hacia tanques de
almacenamiento a 176°F de temperatura.

El gasdleo ligero “AV” se retira totalmente de la tina de extraccidn localizada en la parte inferior de la
seccidon de condensacién de gasdleo ligero “AV”, y a través de una linea llega por gravedad hasta la
succién de la bomba de GOL “AV”, V-GA-2/R, la cual incrementa se presién hasta 199 psi para ser
enviado a diferentes partes formando tres corrientes, una de ellas se retorna a la torre. La corriente
entra por la parte superior de la torre alimentado al plato No. 5 y constituye el fluido de lavado de la
seccién Il.

Otra de las corrientes se envia hacia los primeros enfriadores de GOL “AV”, V-EC-1-A/J que constituye el
cabezal de alimentaciéon de dichos soloaires. Estos equipos se encuentran arreglados en paralelo
formando cinco cuerpos de dos celdas cada uno y cuentan con su respectiva linea de desvio, para ser
usada cuando tengan que salir de operacion para darles mantenimiento. El gaséleo ligero “AV” se extrae
de la torre a 284°F; al pasar por los enfriadores V-EC-1-A/) sale a 180 °F, posteriormente la corriente
para por el lado de la coraza de los enfriadores V-EA-5-A/B en donde intercambia calor con agua de
enfriamiento para salir a 140°F.

La tercera y ultima corriente se envia caliente (284 °F) a la FCC o fria (180 °F) hacia los tanques de
almacenamiento cuando dicha unidad esta fuera de operacion.

27



CAPITULO IV.-SIMULACION DE LA
SECCION ATMOSFERICA Y VACIO 11
TULA, HIDALGO




CAPITULO IV.-SIMULACION DE LA SECCION ATMOSFERICA Y VACIO II TULA,
HIDALGO

4.1.- SIMULACION DE PROCESOS

La simulacién de Procesos es la actividad que permite la representacion del comportamiento de un
proceso mediante la aplicacion de modelos adecuados bajo ciertas condiciones y alcances previamente
definidos. Fundamentalmente existen dos grandes vertientes dentro de la simulacidn de procesos:

v" Simulacién en estado estacionario
v" Simulacién dindmica

La simulacidn en estado estacionario esta dirigida al estudio del comportamiento de un proceso a
régimen permanente, contemplando situaciones dentro de los limites considerados como normales en
su disefo y operacién. Su tarea principal es el cdlculo detallado del balance de masa y energia del
proceso en base al cual se realizara el dimensionamiento del equipo y una posterior evaluacién
econdmica.

Un sistema de simulacién es un programa de computadora que, utilizando informacién sobre un
proceso quimico a un nivel de detalle de diagrama de flujo, es capaz de realizar andlisis Utiles en su
disefio y operacidn. La gran ventaja de emplear sistemas de simulacién en el disefio de procesos es el
considerable ahorro de tiempo y recursos de ingenieria, es decir se pueden considerar mayores
alternativas de disefio y el proceso creado puede ser mas complejo, amplio y eficiente en términos de
costos de operaciéon, consumo de energia y materias primas, calidad de producto, etc.

El primer paso para la simulacién de una Planta consiste en conocer el proceso y contar con la
informacién necesaria de las condiciones de operacion, asi como flujos, caracteristicas principales de
cada unidad (nimero de platos, relaciones de reflujo, temperaturas, presiones) y la distribucion fisica de
corrientes y equipos, para lo anterior se debe contar con:

v Diagramas de Flujo de Proceso (DFP’s)
Diagramas de Tuberias e Instrumentaciéon (DTI's)
Condiciones de Presién y Temperatura de corrientes y unidades.
Balances de materia y Energia
Destilaciones técnicas ASTM-D86 del crudo y productos.
Fichas técnicas de los equipos principales (torres, despuntadoras, cambiadores de calor)

DN NI NI NN

Una vez reunida la informacidn anterior se procede a elegir el simulador a utilizar para reproducir las
condiciones de Planta, en este caso se utilizd el simulador comercial Aspentech con el paquete HYSYS.

Finalmente se analizan los resultados de la simulacién, considerando los pardmetros que se desean

comparar, se cotejan con la informacién de la operacién actual para validar la simulacién y se da por
aceptable o no la simulacién como modelo que reproduce las condiciones de Planta actual.
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HERRAMIENTA ASPEN HYSYS
HYSYS es una herramienta que sirve como una plataforma de ingenieria para el modelo de procesos
como: Tratamiento de Gas y Plantas Criogénicas, Refinacion y Plantas Quimicas. HYSYS utiliza
informacién que se le provee para generar mas informacién. y es un software especializado para la
industria petroquimica. Las principales ventajas de HYSYS son:

v" Su facilidad de uso.

v" Base de datos termodindmica extensa para alrededor de 1,000 componentes.

v’ Utiliza datos experimentales para sus correlaciones.

v" Aspen-HYSYS es un software para la simulacién de plantas petroquimicas y afines.

v" Incluye herramientas para estimar: propiedades fisicas, equilibrios liquido-vapor, balances de
materia y energia y simulacién de muchos equipos de energia quimica.

v' Simula procesos en estado estacionario y dindmico.

Para los fines de la presente tesis se realizaron ciertas consideraciones que se mencionaran en el
transcurso de la descripcion del método, asi como los parametros elegidos para la comparacién de los
resultados, cabe mencionar que el procedimiento descrito a continuacién corresponde a la forma en la
que se elegid abordar la simulacidn y ésta puede cambiar dependiendo del caso y de las habilidades del
usuario.
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4.2.- SIMULACION DE LA SECCION ATMOSFERICA Y VACIO II TULA, HIDALGO

RECOPILACION DE LA INFORMACION NECESARIA.

Los DFP de las 2 Plantas, atmosférica y vacio se presentan en los apéndices 1y 2, éstos se utilizaron para
construir la simulacién, las condiciones de presién, temperatura y flujos de la operacidon actual se
consideraron como valores promedios.

CARACTERIZACION DEL CRUDO

Para modelar un proceso que involucre petréleo es necesario conocer o al menos estimar las
propiedades del mismo. La determinacién exacta de la composicion del crudo no es posible debido a la
enorme cantidad de componentes que integran la mezcla. Una alternativa aceptable consiste en
caracterizar el petréleo por medio de una curva de destilacion (temperatura frente a porcentaje
acumulado de liquido destilado) realizada de acuerdo a procedimientos estandarizados por normas,
posteriormente, se emplean correlaciones existentes para estimar las propiedades fisicas del petrdleo a
partir de las temperaturas que conforman la curva de destilacidon (Behrenbruch y Dedigama, 2007). De
esta manera, el crudo puede ser modelado como un grupo de componentes hipotéticos cuyas
propiedades dan forma a la curva de destilacién. La incorporacion de mediciones experimentales
adicionales, como el peso molecular, la densidad, o la viscosidad en funcién del porcentaje acumulado
de liguido destilado, generan nuevas curvas que permiten refinar las estimaciones para el crudo (Riazi et
al., 2004).

En resumen la caracterizacidn de petrdleo consiste en convertir los datos de los ensayos de laboratorio
en una serie de componentes hipotéticos que representen las propiedades del petréleo en cuestion y
sus distintos cortes.

La cantidad minima de informacion requerida para caracterizar un fluido de petrdleo es ya sea una curva
de destilacion TBP o dos de las siguientes propiedades de bulto:

v" Peso molecular
v Densidad
v" Factor de Watson K o UOP

Entre mads informacidn se introduzca, mejores resultados en la caracterizacion se obtendran. Todas las
propiedades fisicas y criticas resultan de una TBP que HYSYS genera internamente por medio de
métodos estandar a condiciones atmosféricas. A pesar de los datos de ensayo que se introduzcan, HYSYS
los convierte en una curva TBP que internamente genera para el procedimiento de caracterizacién.
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LA CURVA TBP

El destilado se obtiene de la divisién de la muestra en las fracciones que la componen. Se emplea el
equipo Geters con una carga de 1.000 a 5.000 cm® de muestra. La columna de fraccionamiento esta
rodeada por un calentador que compensa las pérdidas de calor, de esta forma se pretende emular una
columna adiabatica. En el tope de la columna se instala un condensador que condensa el vapor que llega
a él. El condensado desciende y entra en contacto con el vapor que asciende, alli se produce la
separacion. Nuevamente, la curva se obtiene registrando la temperatura en el momento en que se
produce la primera gota de destilado, y cada vez que se recoge un nuevo 10% de este.

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

A continuacién se muestra la tabla TBP y el analisis de las fracciones ligeras que representan el 0.4% del
volumen total del crudo, los cuales se utilizaron para caracterizar el crudo.

% DEST TBP
Componente % mol
0 44
Ci 28.69
5 91
Co 461
10 115
Cs 22.00
15 138
iCs 9.04
20 158
nCa 22.17 25 185
iCs 7.04 30 213
nCs 6.29 35 240
Tabla 4 Composicidn Fracciones Ligeras
40 266
45 295
50 334
55 367
60 400
65 427
70 464
75 514

Tabla 5 Tabla TBP
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Para la caracterizacion se ingresaron los datos de una TBP de laboratorio, con esto quedd definido el
ensayo, posteriormente se cred a partir de los datos una mezcla de pseudo-componentes representativa
del crudo, se establecieron los cortes y el nUumero de componentes por rangos. Finalmente se instald el
crudo calculado en la corriente definida como 1, con esto los componentes hipotéticos se agregan al
paquete de fluidos, y junto a los componentes ligeros (C1-nC5) formaran dicha corriente, la cual se
utilizé en la simulacion.

ELECCION DEL PAQUETE TERMODINAMICO

Una vez introducido los datos de laboratorio, se procede a elegir el paguete termodinamico que el
simulador utilizard para el cdlculo de las propiedades termodindmicas de los pseudo componentes
creados anteriormente. Para la simulacién de la Planta atmosférica y de vacio Il se eligié el paquete
termodinamico Peng-Robinson (P-R).

EL modelo de Peng Robinson es ideal para calculos de Equilibrio Liquido-vapor, asi como el cdlculo de
densidades liquidas para sistemas de hidrocarburos.

El paquete de propiedades PR resuelve rigurosamente una, dos o tres fases con un alto grado de
eficiencia y confiabilidad y se aplica en un rango amplio de condiciones:

v" Rango de Temperatura > -271°C
v" Rango de Presién < 100,000 kPa

El paquete de propiedades PR también contiene pardmetros de interaccion binaria para diferentes
combinaciones de pares hidrocarburo-hidrocarburo, asi como pares hidrocarburo-no hidrocarburo. Para
los componentes que no se encuentran en la libreria o los hypocomponentes, los pardmetros de
interaccion HC-HC son generados automdticamente por HYSYS para mejorar la prediccion de las
propiedades de Equilibrio Liquido Vapor.

La ecuacidn de estado PR generalmente se recomienda para aceite, gas o aplicaciones petroquimicas, asi
como para las siguientes simulaciones:

Deshidratacion TEG, Deshidratacién TEG con aromaticos, Procesamiento de Gas Criogénea, Separacion
de aire, Torres Atmosféricas de Crudo, Torres de vacio, Sistemas de H2, Inhibicién de hidratos y Sistemas
de crudo

CONSTRUCCION DE LA SIMULACION

La construcciéon del Diagrama de Flujo del Proceso en el ambiente del HYSYS se realizé de acuerdo a los
PDF, considerando los manuales de operacién de las plantas y los datos del Pl de la operacién actual.

La primera parte correspondiente al tren de intercambio se simulé con cambiadores Proceso-Proceso,
pero debido a que el intercambio se realiza entre el crudo y las diferentes corrientes extraidas de la
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columna atmosférica, se establecieron las temperaturas aproximadas de salida de cada cambiador, para
correr las torres de despunte se caracterizd una corriente de nafta, ya que las despuntadoras requieren
una corriente de reflujo en el domo de la nafta extraida en la torre atmosférica, posteriormente se
simuld la columna atmosférica tomando en cuenta las siguientes consideraciones:

ESPECIFICACION VALOR UNIDAD
Numero de platos 41 Platos
Presién Domo 9.96 psi
Presién Fondo 19.91 psi
Temperatura Domo 293 °F
Temperatura Fondo 680 °F
Temperatura Condensador 120 °F
Destilado Nafta 11,000 BPD
Agotador Turbosina 464 °F ASTM D86

v Flujo 16,875 BPD

v" Plato de extraccion 9 Plato

v" Plato de retorno 6 Plato
Agotador Kerosina 547 °F ASTM D86

v" Flujo 13,500 BPD

v" Plato de extraccion 17

v" Plato de retorno 16
Agotador Diesel 676 °F ASTM D86

v" Flujo 24,900 BPD

v" Plato de extraccion 25

v" Plato de retorno 24
Extraccidn Superior 60,500 BPD
Extraccion Inferior 17,100 BPD
Extraccion GOP 900 °F ASTM D86

v Flujo 7,600 BPD

v' Plato de extraccién 33

Tabla 6 Condiciones de Operaciéon Columna Atmosférica

Una vez obtenida la corriente de nafta de la torre atmosférica se establecid una recirculacién para
igualar las corrientes nafta (reflujo a despuntadoras y nafta de la torre atmosférica), se recomienda
correr la columna con flujos y luego cambiar las especificaciones a ASTM D86, para el caso particular de
la torre atmosférica A-DA-3 se instalaron los agotadores con reboiler y luego se realizaron
modificaciones para simular los cambiadores que utilizan el residuo de la columna para calentar el fondo
de los agotadores.

A continuacion se muestra la torre atmosférica A-DA-3.
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Una vez obtenidas las extracciones de la columna se integrd el tren de intercambio para completar el

diagrama de flujo,
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Posteriormente se simulé la columna de vacio con las siguientes consideraciones:

continuacion se

ESPECIFICACION VALOR UNIDAD
Numero de platos 16 Platos
Presién Domo 15 mmHgabs
Presién Fondos 30 mmHgabs
Temperatura Domo 167 °F
Temperatura Fondo 680 °F

Tabla 7 Condiciones de Operaciéon Columna de Vacio
Para la construccion del diagrama de flujo se procedid de manera similar a la seccidon atmosférica, se
simularon los cambiadores Proceso-Proceso, pero debido a que éstos utilizan corrientes extraidas de la
columna de vacio, se tuvo que fijar las temperaturas de salida de los cambiadores, asi como el horno, y
una vez simulada la columna con sus extracciones se pudo integrar el tren de precalentamiento. A

ilustra el PFD.
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4.3.- RESULTADOS DE LA SIMULACION

Como se mencioné anteriormente para la simulacién se debe establecer los pardmetros que se desea
comparar para dar por aceptable la simulacién. En este caso se compararon los perfiles de temperatura
y las destilaciones ASTM D86 de los productos obtenidos, a continuacién se muestran los resultados:

PERFIL DE TEMPERATURA A-DA-3
45 @
95
b \
©
< 195 R
2 \
@
Q
g 245 N
e \,
TN
295
@@ OPERACION
ACTUAL
345 N —
395 HYSYS
0 10 Plato 20 30 40
PLATO PERFIL DE TEMPERATURAS OPERACION HYSYS °F
ACTUAL °F
0 ACUMULADOR 116 113
1 DOMO 286 287
9 EXTRACCION TURBOSINA 383 392
17 EXTRACCION KEROSINA 510 509
25 EXTRACCION DIESEL 572 581
33 EXTRACCION GLEO PESADO 654 662
41 FONDO 681 680

Tabla 8 Perfil de Temperatura Columna Atmosférica A-D-3
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En la grafica se observa que el perfil de temperatura obtenido por el simulador es aceptable en comparacion con el
reportado de operacion. Este perfil es importante porque de esta manera se puede obtener la calidad y
condiciones de los productos que se desean.

PERFIL DE TEMPERATURA V-DA-1

45
95 \

145 \

b
g 195
>
®
]
£ 245
7]
-
295
e=@== OPERACION
ACTUAL
345 e~ —
@
395 HYSYS
0 15 20
Plato
PLATO PERFIL DE TEMPERATURAS OPERACION HYSYS °F
ACTUAL °F
1 DOMO 167 159
EXTRAC GLEOL AV 330 329
7 EXTRAC GLEOP AV 572 574
16 RESIDUO AV 680 678

Tabla 9 Perfil de Temperatura Columna de Vacio V-DA-1

El perfil de temperatura de la columna de vacio arrojado por el simulador, también muestra un
comportamiento adecuado en comparacion con los datos de la operacion actual

A continuacién se presenta la comparaciéon de las destilaciones técnicas ASTM de los productos

obtenidas por el simulador y las reportadas por el laboratorio, se obtuvieron errores promedio del
orden del 1 al5.53 %
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GASOLINA

350
300
&
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o
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<
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o
= 100
-
50
0
10 20 30 40 50 60 70 80 90 100
==0==DEST. TECNICAS
% VOLUMEN
=== HYSYS
GASOLINA
%VOL ASTM °C HYSYS °C % ERROR
5 62 68.00 9.7
10 71 75.00 5.6
15 81 84.00 3.7
20 87 94.00 8.0
25 93 100.00 7.5
30 100 106.00 6.0
35 105 110.00 4.8
40 111 120.00 8.1
45 115 124.00 7.8
50 121 129.60 7.1
55 125 132.18 5.7
60 132 134.79 2.1
65 137 137.48 0.4
70 144 140.33 2.5
75 146 145.00 0.7
80 156 154.00 1.3
85 165 162.00 1.8
90 176 172.00 2.3
95 194 192.00 1.0
PROMEDIO 4.5

Tabla 10 Comparacién Destilaciones ASTM vs HYSYS Gasolina
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TURBOSINA
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—o=— DEST. TECNICAS
% VOLUMEN
—o=—HYSYS
TURBOSINA
%VOL ASTM °C HYSYS °C % ERROR
5 164 177.2 8.1
10 167 180.0 7.8
15 172 185.0 7.6
20 174 187.0 7.5
25 180 190.0 5.6
30 184 198.0 7.6
35 188 200.0 6.4
40 191 205.6 7.7
45 196 207.8 6.0
50 200 209.9 5.0
55 203 212.1 4.5
60 207 214.4 3.6
65 211 216.9 2.8
70 215 219.5 2.1
75 217 222.4 2.5
80 220 225.5 2.5
85 224 229.1 2.3
90 230 233.3 1.4
95 240 239.9 0.0
PROMEDIO 4.8

Tabla 11 Comparacién Destilaciones ASTM vs HYSYS Turbosina
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KEROSINA

350
300
b
250 M
% 200
g
g 150
a.
2 100
-
50
0
0 10 20 30 40 50 60 70 80 9 100
=== DEST. TECNICAS
% VOLUMEN
=@=HYSYS
KEROSINA
%VOL ASTM °C HYSYS °C % ERROR
5 237 239 0.7
10 243 247 1.6
15 247 251 15
20 251 253 0.9
25 253 255 0.9
30 255 257 0.8
35 256 258 0.9
40 259 260 0.3
45 262 261 0.3
50 265 263 0.9
55 267 264 1.1
60 270 266 1.6
65 272 267 1.7
70 275 269 2.1
75 276 271 1.9
80 278 273 1.8
85 280 277 1.2
0 281 279 0.6
95 286 286 0.1
PROMEDIO 1.1

Tabla 12 Comparacién Destilaciones ASTM vs HYSYS Kerosina
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DIESEL

600
550
© 500
§ 450
2 400
5 30 s "
W 300 g ————
S 250
= 200
150
100
10 20 40 50 60 70 80 90 . 100
==o==DEST. TECNICAS
% VOLUMEN
=== HYSYS
DIESEL
%VOL  ASTM°C  HYSYS'C % ERROR
5 312 289 7.4
10 316 292 7.6
15 321 296 7.9
20 326 301 7.7
25 329 305 7.3
30 331 309 6.8
35 332 312 6.1
40 335 315 6.0
45 337 318 5.7
50 339 321 5.3
55 341 324 5.0
60 343 327 4.6
65 345 330 4.3
70 348 333 4.2
75 349 337 3.4
80 351 342 2.5
85 353 348 15
90 355 353 0.5
95 358 358 0.0
PROMEDIO 4.9

Tabla 13 Comparacién Destilaciones ASTM vs HYSYS Diesel
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GASOLEO PESADO

600
500
&J =
g 0 W—h
2
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S 200
w
[
100
0
10 20 40 50 60 70 80 90 100
o= DEST. TECNICAS
% VOLUMEN
—o—HYSYS
GASOLEO PESADO
%VOL ASTM°C  HYSYS°C % ERROR
5 332 315 5.1
10 351 336 4.3
15 366 355 2.9
20 378 367 3.0
25 390 372 4.7
30 394 376 4.6
35 401 382 4.7
40 408 386 5.5
45 414 389 6.1
50 420 392 6.7
55 425 395 7.0
60 431 405 6.0
65 437 412 5.7
70 444 422 5.0
75 451 427 5.3
80 459 435 5.2
85 469 442 5.8
90 479 452 5.6
95 482 472 2.1
PROMEDIO 5.0

Tabla 14 Comparacién Destilaciones ASTM vs HYSYS Gaséleo Pesado
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GLEO LIGERO VACIO

700
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10 20 30 40 50 60 70 80 90 ] 100
==@==DEST. TECNICAS
% VOLUMEN
==9=HYSYS
GLEOL AV
%VOL ASTM °C HYSYS °C % ERROR
5 347 362 4.4
10 361 372 3.0
15 372 377 1.4
20 382 383 0.2
25 391 387 0.9
30 399 391 2.0
35 406 394 2.9
40 413 397 3.9
45 419 400 4.6
50 426 402 5.5
55 433 405 6.5
60 439 408 7.2
65 446 411 7.9
70 453 415 8.4
75 460 425 7.6
80 467 430 7.9
85 476 440 7.6
90 489 452 7.6
95 500 470 6.0
PROMEDIO 5.0

Tabla 15 Comparacién Destilaciones ASTM vs HYSYS Gasoleo Ligero AV
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GLEO PESADO VACIO
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% VOLUMEN
o HYSYS
GLEOP AV
%VOL ASTM°C  HYSYS°C % ERROR
5 413 426 3.2
10 428 430 0.6
15 440 435 1.2
20 449 439 2.2
25 456 442 3.1
30 463 444 4.1
35 469 448 4.5
40 474 450 5.1
45 480 452 5.9
50 486 453 6.7
55 492 455 7.6
60 498 458 8.0
65 504 470 6.7
70 510 475 6.9
75 518 485 6.4
80 525 495 5.7
85 533 505 5.3
90 543 510 6.1
95 545 520 4.6
PROMEDIO 4.9

Tabla 16 Comparacién Destilaciones ASTM vs HYSYS Gaséleo Pesado AV
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FLUJOS BPD

70,000.00
60,000.00 EXTRAC SUP i RESIDUO
50,000.00 /
40,000.00
o / ,
% ==@==0OPERACION
30,000.00 // ACTUAL
URBOSINA
=== HYSYS
20,000.00 / 7
T WXTRAC
10,000.00 (KEROSINA ADO
0.00
PRODUCTOS Y EXTRACCIONES
ACTUALBPD  HYSYS BPD
NAFTA 11,342.52 13,000.00
TURBOSINA 16,730.00 23,996.53
EXTRAC SUP 62,834.44 60,479.94
KEROSINA 15,050.84 10,889.76
EXTRAC INF 18,528.64 17,142.54
DIESEL 27,586.02 24,000.00
GLEO PESADO 6,876.05 10,500.00
RESIDUO 61,846.41 60,544.87

Tabla 17 Comparacién de Flujos de Actuales vs HYSYS
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CAPITULO V.- DIAGNOSTICO DE LA RED DE INTERCAMBIO DE CALOR
ACTUAL SECCION ATMOSFERICA Y VACIO Il TULA, HIDALGO

5.1.- ANALISIS DE LA CONFIGURACION ACTUAL DE LA RED DE INTERCAMBIO DE

CALOR

Para realizar el andlisis de la red de intercambio actual, se extrajo un condensado de la informacion de

las corrientes de proceso involucradas y de los intercambiadores.

CORRIENTES INVOLUCRADAS EN LA RED ACTUAL

Actualmente se tienen las siguientes corrientes para la seccién atmosférica y vacio:

No. Tipo Nombre Ts °C Tt °C De Hacia
1 Caliente Residuo AV 364 289 Torre vacio Rompedora, Caja enf. y
Torre vacio
2 Caliente GOPP 340 57 Torre atmosférica Almacenamiento
3 Caliente Res. Primario 335 156 Torre atmosférica Pta. De Vacio I
4 Caliente Diesel 320 53 Torre atmosférica Almacenamiento
5 Caliente GOP AV 316 177 Torre vacio FCCY a Torre vacio
6 Caliente Ref. Diesel 290 177 Torre atmosférica Torre atmosférica
7 Caliente Kerosina 276 63 Torre atmosférica Almacenamiento
8 Caliente Turbosina 228 38 Torre atmosférica Almacenamiento
9 Caliente Ref. Turbosina 195 100 Torre atmosférica Torre atmosférica
10 Caliente GOL AV 168 120 Torre vacio Torre vacio y
Almacenamiento
11 Caliente GOL AV1 120 60 V-EC-1 Torre vacio
12 Caliente GOL AV2 120 49 V-EC-1 Almacenamiento
13 Fria Crudo desp. 1 201 360 Despuntadora 1 Torre atmosférica
14 Fria Crudo desp. 2 201 360 Despuntadora 2 Torre atmosférica
15 Fria Residuo Atm A 156 392 Agotadores Torre vacio
16 Fria Residuo Atm B 156 392 Agotadores Torre vacio
17 Fria Crudo desalado A 142 222 Desaladoras 1 Torre de despunte 1
18 Fria Crudo desalado B 142 222 Desaladoras 2 Torre de despunte 2
19 Fria Crudo Non 20 140 Carga al tren Non Desaladora
20 Fria Crudo Par 20 140 Carga al tren Par Desaladora

Datos de las Corrientes para la Configuracion Actual de la Red de Intercambio de Calor

Tabla 18 Corrientes Involucradas en la Red Actual Seccién Atmosférica y Vacio

Cabe mencionar que para el presente estudio no se consideraron las corrientes de gasolina (ligera y
despunte), ya que, aunque la gasolina ligera puede proporcionar carga térmica a las corrientes de crudo
se tendrian que instalar ademads de los equipos de intercambio de calor aproximadamente 1,000 m de
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tuberia y sélo se aprovecharia el 15.62% de la carga térmica de la corriente, lo cual es bastante costoso y
no rentable. La corriente de gasolina de despunte puede proporcionar carga térmica a las corrientes de
crudo pero al igual que el caso de la gasolina ligera se necesita 1,000 m de tuberia ademas de los
cambiadores, aprovechandose sélo el 33.2 % de la carga térmica de la corriente. (Mejia Grande, 1997)

Otro factor importante para no considerarlas consiste en el riesgo de ensuciamiento del producto y
debido a las condiciones de presion tan distintas en las lineas éste riesgo se atenua. Por otro lado si se
quiere minimizar el riesgo, se tendria que invertir en materiales mucho mas costosos, lo cual eleva

significativamente los costos de inversion.

INTERCAMBIADORES PROCESO-PROCESO

DISENO ACTUAL 2 SERIE/PARALELO T/C
AEA-1A/B  PREC. CRUDO-TURBOSINA CRUDO 13.54 18.93 961.17 2/1 2/1
AEA-2A/B | PREC. CRUDO-TURBOSINA CRUDO 13.54 18.93 961.17 2/1 2/1
AEA-3A-D PREC. CRUDO-RECIRC. SUPERIOR CRUDO 37.16 34.55 1385.37 4/1 4/1
AEA-4A-D PREC. CRUDO-RECIRC. SUPERIOR CRUDO 37.16 34.55 1385.37 4/1 4/1
AEA-5 PREC. CRUDO-GOPP CRUDO 13.29 10.44 318.10 1/1 4/1
AEA-6 PREC. CRUDO-GOPP CRUDO 13.29 10.44 318.10 1/1 4/1
AEA-7 PREC. CRUDO-KEROSINA CRUDO 9.94 14.73 352.10 1/1 2/1
AEA-8 PREC. CRUDO-KEROSINA CRUDO 9.94 14.73 352.10 1/1 2/1
AEA-9A/B PREC. CRUDO-DIESEL CRUDO 28.43 29.79 727.06 2/1 2/1
AEA-10A/B | PREC. CRUDO-DIESEL CRUDO 28.43 29.79 727.06 2/1 2/1
AEA-11A/B  PREC. CRUDO-RECIRC. INFERIOR CRUDO 43.08 3.75 970.93 2/1 4/1
AEA-12A/B | PREC. CRUDO-RECIRC. INFERIOR CRUDO 43.08 3.75 970.93 2/1 4/1
AEA-13A-H  PREC. CRUDO-RES. ATM CRUDO 96.98 90.47 4031.62 4/2 4/1
AEA-14A-H | PREC. CRUDO-RES. ATM CRUDO 96.98 90.47 4031.62 4/2 4/1
V-EA-1A/F  PREC. CRUDO RED-GOP AV GOP AV 56.9 30.32 2605.93 3/2 8/1
V-EA-2A/F | PREC. CRUDO RED-GOP AV GOP AV 56.9 30.32 2605.93 3/2 8/1
V-EA-3A/F  PREC. CRUDO RED-RESIDUO AV CRUDO RED 40.59 21.75 1906.93 3/2 6/1
V-EA-4A/F  PREC. CRUDO RED-RESIDUO AV CRUDO RED 40.59 21.75 1906.93 3/2 6/1

Tabla 19 Intercambiadores Proceso-Proceso

Puede observarse que los intercambiadores 1, 2, 5, 6, 7, 8, 9 y 10 estan operando a cargas mayores que
las que se tenian por disefio, debido al incremento en la demanda de las corrientes de Turbosina,
Kerosina, Diesel y GOPP. Para el GOPP el flujo de extraccidn aumentd y actualmente sus
intercambiadores (AEA-5 y AEA-6) se encuentran con by-pass al igual que los intercambiadores AE-
11A/By AE-12A/B.
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INTERCAMBIADORES DE SERVICIO

QTOTAL QTOTAL
EQUIPO SERVICIO i_LJJBIgg MI[\;III;'IIE'E(/)HR MrCB'I:Il-JUA/IrI R
HYSYS
AEA-25A/B ENFRIADOR DE TURBOSINA AGUA 25.15 2.09
A-EC-5 ENFRIADOR DE RECIRC. SUPERIOR AIRE 19.04 0.00
A-EC-2 1ER ENFRIADOR DE GOPP AIRE 12.06 35.28
AEA-28 2DO. ENFRIADOR DE GOPP AGUA 1.60 5.26
A-EC-1 1ER ENFRIADOR DE KEROSINA AIRE 10.47 5.40
A-EA-26A/B 2DO. ENFRIADOR DE KEROSINA AGUA 2.71 4.16
A-EC-3 1ER ENFRIADOR DIESEL AIRE 30.15 26.03
A-EA-27 2DO. ENFRIADOR DIESEL AGUA 3.70 6.07
A-EC-4 ENFRIADOR DE RECIRC. INFERIOR AIRE 43.01 28.48
V-EA-5A/B ENFRIADOR DE REFLUJO DE GLEOL AV AGUA 21.03 22.73
V-EA-6A/B ENFRIADOR DE GLEOL AV AGUA 8.17 17.81
V-EC-1 1ER. ENFRIADOR DE GLEOL AV AIRE 76.20 33.33
V-EC-2 ENFRIADOR DE GLEOP AV AIRE 17.14 12.06

Tabla 20 Intercambiadores de Servicio

Los intercambiadores de servicio tienen cargas pequefias con respecto a las que se tienen de disefio, a
excepcion de los intercambiadores V-EA-5A/B y V-EA-6A/B.

INTERCAMBIADORES A FUEGO DIRECTO

QTOTAL QTOTAL
EQUIPO SERVICIO MMBTU/HR MMBTU/HR
DISENO ACTUAL HYSYS
A-BA-1 CALENTADOR DE CRUDO DESP. 239.3 198.3
A-BA-2 CALENTADOR DE CRUDO DESP. 239.3 198.3
V-BA-1 CALENTADOR DE RESIDUO ATM 94.44 71.5
V-BA-2 CALENTADOR DE RESIDUO ATM 94.44 71.5

Tabla 21 Intercambiadores a Fuego Directo

Los intercambiadores a fuego directo, actualmente operan con un 17% (calentador de crudo
despuntado) y 24% (calentador de residuo atmosférico) abajo del que se tiene por disefo.

Una vez realizada la simulacién de las unidades atmosférica y de vacio, se procedid a exportar la
simulacidn al Aspen Energy Analizer.
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5.2.- EXPORTACION DE LOS DATOS AL ASPEN ENERGY ANALYZER

Primero se abre un nuevo caso en el Aspen Energy Analizer, se guarda el archivo con un nombre y se
hace click en el Heat Integration Manager, el cual se encuentra en la parte superior derecha de la

pantalla, después se selecciona HI Project y se afiade el nuevo proyecto.
5 Hotiame - apen ey breyer V70 e E

File Edit Managers Features Tools Window Help
D3 d |2
- Heat Integration Manager =] =@ ==

AlHeat Integration

Showllotes | pad. | v === ]
Figura 18 Nuevo Proyecto Aspen Energy Analyzer

Inmediatamente se despliega una pantalla correspondiente al nuevo proyecto, en la parte inferior
derecha aparecen varios botones, se selecciona la opcidon de Data Extraction From Simulation

¢ NoName - Aspen Energy Analyzer VZ.0 - a5
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Figura 19 Extraccion de Datos de una Simulacién Previa

A continuacidn se despliega la guia de extraccidn, a continuacién se enumeran los pasos a seguir:

1.- Seleccidn del archivo: para esto se localiza el archivo en HYSYS en la carpeta que se tenga guardado y
se procede a abrir el archivo.

2.- Seleccion de opciones: en esta pantalla se puede elegir cdmo se desea que se realice la extraccién en
cuestion de segmentacién de corrientes, si se quiere considerar el cambio de fase en el vapor o equipos
(bombas, recirculaciones y segmentos de tuberia)

3.- Seleccion del diagrama de flujo (flowsheet): Se verifica que se tenga seleccionado el caso principal del
cual se desea extraer las informacion.

4.-Modificacion de servicios En este apartado el programa despliega una lista de servicios de
enfriamiento y calentamiento y proporciona la opcidon de modificarlos de acuerdo al caso particular.
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5.-Modificacidn de Calentadores: Despliega la lista de los calentadores

6.-Modificacion de los enfriadores: Despliega la lista de enfriadores y debe asegurarse que el servicio
gue tenga cada enfriador corresponda al real.

7.-Datos econdmicos: Despliega la lista de las corrientes de alimentacion y servicios externos (agua de
enfriamiento, aire y gas combustible), con sus respectivos pardmetros econémicos para el calculo del
costo capital de los intercambiadores.

8.-Finalizar: Se debe despliegar una pantalla en la que se indique que la extraccion de la simulacién se
realizé exitosamente.

El diagrama de Flujo de los trenes de precalentamiento para la seccion atmosférica y vacio se muestra a
continuacion:
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5.3.- RESULTADOS DEL ASPEN ENERGY ANALYZER

La extraccion de los datos muestra que actualmente se utiliza 539.7 MMBTU/hr de servicios de
calentamiento y 181.1 MMBTU/hr de servicios de enfriamiento, sin embargo si idealmente se utiliza
toda la energia disponible de las corrientes de proceso se tendria que sélo se requiere 358.5 MMBTU/hr

de servicios de calentamiento y ningun servicio de enfriamiento. Estos representan los servicios target

que el simulador proporciona por preterminado e indica un area de oportunidad de 50.5% para un

mejor aprovechamiento de la energia en la red de intercambio actual.

Metwork Performance

HEM
Heating [MbBtuhi] h397
Cooling [MBtuh] 1811

% of Target
1505
IMF

Erergy Targets
Heating [MMBthi] 3085
Coaling [MBtushr] 0.0000

Figura 21 Requerimientos de Energia Target

La siguiente malla corresponde al caso de operacion actual, en ella se puede observar las corrientes

frias, las calientes y los intercambiadores que se encuentran involucrados en la red, asi como los

servicios de calentamiento y enfriamiento.
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54



Temperature (C)

Curvas Com

puestas

Las curvas compuestas determinan los requerimientos minimos de servicios de calentamiento vy

enfriamiento y comparando éstos minimos con el consumo de servicios actual podemos establecer el

alcance del ahorro al proponer modificaciones o una nueva configuracion a la red existente.
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Figura 23 Curvas Compuestas Target
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El hecho de que sélo se requieran servicios de calentamiento, localiza el Pinch al final de la cascada

problema, como se indicé en el capitulo anterior. No todos los problemas tienen un Pinch que divida al

proceso en 2 partes, algunas veces los servicios de calentamiento o enfriamiento desaparecen, estos

problemas son conocidos como problemas threshold o de umbral (Smith, 2005) y para ser resueltos,

s6lo se requiere servicio de enfriamiento o calentamiento, pero no ambos.
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Figura 24 Gran Curva Compuesta Target
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Calculo de las dreas por medio de Aspen Exchanger Design & Rating

Para el calculo de las areas se utilizé la aplicacion Aspen Exchanger Design & Rating, continuacidén se
enlista los valores de area para los intercambiadores Proceso-Proceso calculados con las cargas y los AT
actuales. Se observa que la ATmin corresponde a 15 °C, esto sirve de referencia para las proximas
propuestas de red.

AREA

cawo A cucion T ST
A-EA-1A/B 18.93 841.3 186 29
A-EA-2A/B 18.93 841.3 186 29
A-EA-3A/D 34.55 1130 116 58
A-EA-4A/D 34.55 1130 116 58
A-EA-5 10.44 266 243 121
A-EA-6 10.44 266 243 121
A-EA-7 14.73 300.1 164 24
A-EA-8 14.73 300.1 164 24
A-EA-9A/B 29.79 593 180 45
A-EA-10A/B 29.79 593 180 45
A-EA-11A/B 3.75 318.3 150 150
A-EA-12A/B 3.75 318.3 150 150
A-EA-13A/H 90.47 3390 113 15
A-EA-14A/H 90.47 3390 113 15
V-EA1A/F 30.32 1988.5 97 >4
V-EA2A/F 30.32 1988.5 97 54
V-EA3A/F 21.75 1328 100 81
V-EA4A/F 21.75 1328 100 81

Tabla 22 Cargas y Temperaturas de Operacion Actual

ATmin =15 °C
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En la siguiente tabla se hace un comparativo entre las areas que se tiene de disefio y las calculadas de
acuerdo al Aspen Exchanger Design & Rating considerando las cargas y temperaturas actuales para cada
intercambiador, se puede observar que de manera general se tiene un % de sobredisefio que va desde
un 3 hasta un 18%. Esto proporciona un margen para la asignacién de cargas en las futuras propuestas
de red, es decir es posible aumentar las cargas de los intercambiadores sin que se requiera la instalacion
de tubos e incluso carcasas nuevas. Para evaluar los intercambiadores que actualmente se encuentran
con by-pass se consideraron cargas de disefio para calcular el % de sobredisefio.

AREA AREA
EQUIPO SERVICIO m’~ m’ % SOBREDISENO
DISENO CALCULADA
AEA-1A/B PREC. CRUDO-TURBOSINA 961.17 841.3 12.47
AEA-2A/B PREC. CRUDO-TURBOSINA 961.17 841.3 12.47
AEA-3A-D PREC. CRUDO-RECIRC. SUPERIOR 1385.37 1130 18.43
AEA-4A-D PREC. CRUDO-RECIRC. SUPERIOR 1385.37 1130 18.43
AEA-5 PREC. CRUDO-GOPP 318.10 266 16.38
AEA-6 PREC. CRUDO-GOPP 318.10 266 16.38
AEA-7 PREC. CRUDO-KEROSINA 352.10 300.1 14.77
AEA-8 PREC. CRUDO-KEROSINA 352.10 300.1 14.77
AEA-9A/B PREC. CRUDO-DIESEL 727.06 593 18.44
AEA-10A/B PREC. CRUDO-DIESEL 727.06 593 18.44
AEA-11A/B PREC. CRUDO-RECIRC. INFERIOR 970.93 3183 67.22
AEA-12A/B PREC. CRUDO-RECIRC. INFERIOR 970.93 3183 67.22
AEA-13A-H PREC. CRUDO-RES. ATM 4031.62 3390 15.91
AEA-14A-H PREC. CRUDO-RES. ATM 4031.62 3390 15.91
V-EA-1A/F PREC. CRUDO RED-GOP AV 2605.93 1988.5 23.69
V-EA-2A/F PREC. CRUDO RED-GOP AV 2605.93 1988.5 23.69
V-EA-3A/F PREC. CRUDO RED-RESIDUO AV 1906.93 1328 3036
V-EA-4A/F PREC. CRUDO RED-RESIDUO AV 1906.93 1328 30.36

Tabla 23 Comparacién del Area de Disefio y Calculada
AREA TOTAL DISPONIBLE EXISTENTE: 26,518.43 m’
AREA TOTAL CALCULADA CON LAS CARGAS ACTUALES: 20,310.4 m’

AREA EN EXCESO NO UTILIZADA: 6,6208.03 m?

Por otro lado, la malla que presenta el simulador no permite observar si existe un intercambio adecuado
entre las corrientes de proceso, es decir lo mas horizontal posible, para este caso se realizé un esquema
de Cascada en Excel para representar las corrientes, de tal manera que, se puede observar que algunas
corrientes pueden intercambiar con otras de manera mas horizontal para aprovechar mejor su aporte
energético.
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En la parte derecha se muestra la cascada de flujos de energia, la cual resulta igual a los valores target

arrojados por el simulador.
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Figura 25 Representacion del Intercambio entre Corrientes Frias y Calientes Operacién Actual

En la malla se observa que las corrientes de GOL AV que actualmente no se aprovechan, podrian
utilizarse para calentar las corrientes de Crudo de la Seccidén atmosférica ya que tienen buena carga pero
temperaturas bajas de esta manera se puede reemplazar alguna corriente del Tren de Precalentamiento
Atmosférico para reubicarlo antes del horno y poder disminuir su carga.

El objetivo es disminuir los servicios de calentamiento y enfriamiento, y por ende los costos de
operacion.
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CAPITULO VI.-PROPUESTAS DE REESTRUCTURACION

Actualmente a la entrada de las desaladoras se tiene temperaturas por arriba de 302 °F, esto ocasiona
que los intercambiadores AE-5, AE-6, AE-11 y AE-12 se encuentren operando con bypass para bajar la
temperatura a 276 °, esto constituye un parametro limitante y a la vez un area de oportunidad para las
propuestas de reestructuraciéon. Para la seccion de vacio se tiene que los intercambiadores VEA-3 y VEA-
4 emplean residuo de vacio para llevar a cabo la transferencia de calor, producto que dado el arreglo
actual pasa a través de la coraza y el residuo atmosférico a través de los tubos, lo cual ocasiona
continuos requerimientos de limpieza, ademas el Gasdleo ligero de vacio actualmente no se aprovecha
para calentar alguna corriente de proceso. De acuerdo a la red de intercambio actual, el andlisis Pinch
resultd que es posible reducir un 50.5% los servicios de calentamiento y eliminar por completo los
servicios de enfriamiento (idealmente o requerimientos target), sin embargo se tuvo que considerar
ciertas restricciones en cuanto a la operacion

v' La Temperatura de entrada a las desaladoras debe situarse en un rango de 266 °F-276 °F, para
este estudio se considerd 276°F como temperatura objetivo.
v' La Temperatura recomendada para las torres de despunte es de 432 °F.

Teniendo en cuenta lo anterior se realizaron tres propuestas de modificacion a la red Actual, a
continuacién se presentan y al final se hace una comparacion de las 3 para determinar la propuesta de
mayor factibilidad.

59
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Actualmente se tiene 302 °F como temperatura de desalado y los intercambiadores AE-5, AE-6, AE-11 y AE-12 se encuentran operando con bypass, lo cual representa un desperdicio energético.
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Seccién de Vacio

Actualmente se tiene una distribucién de los fluidos en tubo y coraza en los intercambiadores VEA-3 y VEA-4, lo cual ocasiona limpiezas continuas y la corriente de gasdleo ligero no se utiliza como corriente de intercambio.
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6.1.- PROPUESTA 1

Esta propuesta consiste en aprovechar los intercambiadores de Diesel para aumentar la temperatura de entrada a los hornos y utilizar la corriente de Gaséleo ligero AV a la entrada del tren de vacio.

El

crudo despuntado

pasa

por

intercambiadores

los
de

o

Diesel antes de entrar a,

los hornos =

Amal- " TAL T

L

. =

Temperatura de salida ==
Lo

del residuo l
Atmosférico T = 1 :

T

THTE- Lo

Arreglo de la tuberia de los

intercambiadores de Diesel

1

Adquisicion

Intercambiadores

para aprovechar la
corriente de GOL AV

62

. m}
il
i

L
[
1



A continuacidn se presenta la malla obtenida para la Propuesta 1, como se observa las lineas se encuentran sdlidas lo cual indica que todos los requerimientos fueron cubiertos
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Se obtuvieron los siguientes resultados para la Propuesta 1:

Metwark, Performance

HEM | % of Target

|
Heating [kbBtuhr] | 481.5 13349
Coaling [MMEtuhr] | 137.4 IMF
.
PROPUESTA 1
EQUIPO ; :LRCES\LZ";A AREA R;%UER'DA M%/IL'OI'IJ?II:IR LMTD DT MIN HOT DCTO'\CI;N
CALCULADA
AEA-1A/B 1223 261.8 19.98 714 185 18
AEA-2A/B 1223 261.8 19.98 71.4 185 18
AEA-3A-D 1130 34.55 81.2 115 57
AEA-4A-D 1130 34.55 81.2 115 57
AEA-S 637 319.0 26.24 87.3 233 23
e 637 319.0 26.24 87.3 233 23
AEA-7 3435 14.43 57.7 155 17
LIES 3435 14.43 57.7 155 17
AEA-9A/B 729.2 19.80 44.2 99 15
AEA-10A/B 729.2 19.80 44.2 99 15
AEA-11A/B 368 12.13 108.9 154 50
AEA-12A/B 368 12.13 108.9 154 50
AEA-13A-H 3602.7 96.87 37.3 113 7
AEA-14A-H 3602.7 96.87 373 113 7
V-EA-1A/F 2228 39.42 50.5 84 27
V-EA-2A/F 2228 39.42 50.5 84 27
V-EA-3A/F 1543 25.35 68.5 81 57
V-EA-4A/F 1543 25.35 68.5 81 57
E-100 711 3.82 16.5 18 15
= 711 3.82 16.5 18 15

Tabla 24 Resultados Propuesta 1

Los intercambiadores E-100 y E-101 son equipos nuevos, el valor de area requerida representa el area
gue se necesita aumentar para que el intercambiador trabaje adecuadamente con la carga asignada.en
este caso se requiere aumentar el drea de intercambio para los equipos AEA-1A/B, AEA-2A/B, AEA-5 y
AEA-6
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6.2.- PROPUESTA 2
Esta propuesta consiste en aprovechar los intercambiadores de Diesel para aumentar la temperatura de entrada a los hornos, colocar 2 intercambiadores nuevos después de las desaladoras para obtener la temperatura de desalado sin

afectar la temperatura del Residuo Atmosférico y utilizar la corriente de Gasdleo ligero AV a la entrada del tren de vacio.
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A continuacidn se presenta la malla obtenida para la Propuesta 2, como se observa las lineas se encuentran sdlidas los cual indica que todos los requerimientos fueron cubiertos
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Resultados Propuesta 2

Metwork Performance

| HEN % of Target

Heating [M4Btuhi] | 470.0 1369
Coling [k4kdBibuhr] | 1266 INF
PROPUESTA 2
AREA m’ AREA Q TOTAL
EQUIPO CALCULADA REQUERIDA m? EAATEJEKSE LMTD DT MINHOT DT MIN COLD
AEA-1A/B 1223 261.83 19.98 71.4 185 18
Heeralfe 1223 261.83 19.98 714 185 2
AEA-3A-D 1130 34.55 80.4 115 57
AEA-4A-D 1130 34.55 80.4 115 57
AEA-5 685.7 367.6 27.02 72.0 233 23
I 685.7 367.6 27.02 72.0 233 23
Hr 3435 14.43 57.7 155 17
LA 343.5 14.43 57.7 155 17
AEA-9A/B 729.2 19.80 442 99 15
AEA-10A/B 729.2 19.80 44.2 99 15
AEA-11A/B 368 14.95 106.5 154 50
AEA-12A/B 368 14.95 106.5 154 50
AEA-13A-H 3500 90.47 46.7 113 14
AEA-14A-H 3500 90.47 46.7 113 14
V-EA-1A/F 2600 39.42 32.7 73 15
V-EA-2A/F 2600 39.42 32,6 73 15
V-EA-3A/F 1615 25.35 54.5 71 46
V-EA-4A/F 1615 25.35 57.6 71 46
E-100 2100 278 5.1 6 4
E-101 2100 278 5.1 6 4
E-102 102.3 6.42 57.7 74 44
E-103 102.3 6.42 57.7 74 44

Tabla 25 Resultados Propuesta 2

Para esta propuesta se requieren 4 intercambiadores nuevos y aumentar el drea de los equipos AEA-
1A/B, AEA-2A/B, AEA-5 y AEA-6
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6.3.- PROPUESTA 3
Esta propuesta consiste en combinar las corrientes del tren de la seccién atmosférica y la de vacio. Los intercambiadores de Diesel se utilizan para aumentar la temperatura al inicio de los trenes de vacio, y los intercambiadores de la
Recirculacién Inferior aumentan la temperatura a la entrada de los hornos para la seccién atmosférica. Para aprovechar el Gaséleo ligero de vacio se requiere 2 intercambiadores a la entrada del tren de la seccién atmosférica.
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A continuacidn se presenta la malla obtenida para la Propuesta 3, como se observa las lineas se encuentran sdlidas los cual indica que todos los requerimientos fueron cubiertos
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Resultados Propuesta 3

Metwork Perfarmance

| HEN | % of Target

Heatirng [FkBtushr] | 465.2 1385
Cooling [tbBtushr] | 1226 IMF
PROPUESTA 3
AREA m? AREA REQUERIDA el DT MIN DT MIN

EQUIPO CALCULADA m? ?AT?J EXSE LMTD HOT coLp
AEA-1A/B 1500 539 19.4 57.2 165.6 36
AEA-2A/B 1500 539 19.4 57.2 166.1 41
i 1308.7 34.5 61.9 96.6 37.6
sl 1308.7 34.5 61.9 97.1 38.1
AEA-5 311.9 22.1 112.6 219.7 485
I 311.9 22.1 112.6 220.1 48.9
bt 345.6 14.0 47.1 141.8 8.7
LA 345.6 14.0 47.1 142.2 9.1
AEA-9A/B 840.3 113.2 24.7 303 111.1 33.1
AEA-10A/B 840.3 113.2 24.7 30.3 111.1 33.1
AEA-11A/B 881.6 10.3 70.9 78.6 8.4
AEA-12A/8 881.6 10.3 70.9 78.6 8.4
e 3900 96.6 34.9 112.8 5.7
el 3900 96.6 34.9 112.8 5.7
V-EA-1A/F 2563.4 28.2 48.8 50.7 9.1
V-EA-2A/F 2563.4 28.2 48.8 50.7 9.1
V-EA-3A/F 1600 21.8 60.7 56.6 34.7
V-EA-4A/F 1600 21.8 60.7 5615 347
E-100 564.2 18.5 106.9 127.3 94.3
E-101 564.2 18.1 106.9 127.8 95.7

Tabla 26 Resultados Propuesta 3

Para esta propuesta se requieren 2 intercambiadores nuevos y aumentar el area de los equipos AEA-
1A/B, AEA-2A/B, AEA-9 y AEA-10
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6.4.- COMPARACION DE LOS RESULTADOS

A continuacidn se presenta una comparacion de los resultados obtenidos.

AHORRO ENERGETICO
HEATING | COOLING | UNIDAD

Caso Base 539.70 181.10 MMBTU/hr

Propuesta 1 481.50 137.40 MMBTU/hr

Propuesta 2 470.00 126.60 MMBTU/hr

Propuesta 3 468.20 122.60 MMBTU/hr

Tabla 27 Comparacién de los Resultados Servicios

INTERCAMBIADORES DE SERVICIO PROPUESTA1 | PROPUESTA2  PROPUESTA 3
flupo | QTOTAL QTOTAL QTOTAL QTOTAL QTOTAL
EQUIPO SERVICIO UBos  MMBTU/HR  MMBTU/HR MMBTU/HR MMBTU/HR MMBTU/HR
DISERIO ACTUAL CALCULADA CALCULADA ACTUAL
AEA-25A/B ENFRIADOR DE TURBOSINA AGUA 25 15 509 0.00 0.00 598
A-EC-2 1ER ENFRIADOR DE GOPP AIRE 12.06 615 67 67 1731
AEA-28 2DO. ENFRIADOR DE GOPP AGUA 160 526 0.00 0.00 0.00
A-EC-1 1ER ENFRIADOR DE KEROSINA AIRE 1047 5 40 572 572 e
A-EA-26A/B  2DO. ENFRIADOR DE KEROSINA AGUA 571 116 0.00 0.00 0.00
A-EC-3 1ER ENFRIADOR DIESEL AIRE 3015 26.03 45,34 3272 28.86
A-EA-27 2DO. ENFRIADOR DIESEL AGUA 370 607 6.07 6.07 19.34
V-EA-5A/B ENFRIADOR DE REFLUJO DEGLEOL  AGUA
AV 21.03 22.73 22.73 22.73 18.77

V-EA-6A/B ENFRIADOR DE GLEOL AV AGUA 817 1781 1781 1781 1517
V-EC-1 1ER. ENFRIADOR DE GLEOL AV AIRE 26.20 2333 >5 44 55 44 0.00
V-EC-2 ENFRIADOR DE GLEOP AV AIRE 1714 12,06 0.00 0.00 834

Tabla 28 Comparacién de los Resultados Equipos
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EQUIPO

A-BA-1
A-BA-2
V-BA-1
V-BA-2

CALENTADORES DE FUEGO DIRECTO

QTOTAL
SERVICIO MMBTU/HR
DISENO

CALENTADOR DE CRUDO DESP.
CALENTADOR DE CRUDO DESP.
CALENTADOR DE RESIDUO ATM
CALENTADOR DE RESIDUO ATM

2393
239.3
94.44
94.44

QTOTAL
MMBTU/HR
CALCULADA

ACTUAL

198.3
198.3
71.5
71.5

PROPUESTA 1

QTOTAL

MMBTU/HR
CALCULADA

178.30
178.30
61.50
61.50

PROPUESTA 2 PROPUESTA 3

QTOTAL QTOTAL
MMBTU/HR MMBTU/HR
CALCULADA CALCULADA

178.30 176.60
178.30 176.60
55.40 57.50
55.40 57.50

Tabla 29 Comparacién de los Resultados Calentadores

A continuacion se presenta la curva de Area vs Energia, la cual indica la factibilidad de las propuestas,

como se puede observar las 3 propuestas resultan factibles, sin embargo se tienen que realizar la

estimacion en cuanto a la cantidad de energia ahorrada y el monto de la inversién para cada propuesta

AREA m2

60000

50000

40000

30000

20000

10000

AREA VS ENERGIA

\

== CURVA TARGET
® CASO ACTUAL
CURVA ALFA
X PROPUESTA 1
® PROPUESTA 2
PROPUESTA 3

365 415

ENERGIA MMBTU/hr

515

565

Figura 26 Curva Area vs Energia

Cabe mencionar que para la estimacidn del ahorro para cada propuesta se consideraron los siguientes

costos del catdlogo de precios proporcionado por PEMEX:

CONCEPTO COSTO UNIDAD
COMBUSTOLEO 67.56 $ U.S/Barril
AGUA CRUDA 0.0021 $ U.S/Galdn
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ESTIMACION DE COSTO DE LOS INTERCAMBIADORES

El método mas preciso para determinar los costos de equipo se obtiene de una cotizacion de los
proveedores o fabricantes. Frecuentemente los fabricantes realizan estimaciones rapidas y cotizan
determinando un tiempo corto para respetar los precios. La segunda forma de tener un estimado es
considerar el costo de pedidos pasados. Cuando se requiere el costo para un nuevo equipo, los precios
deben corregirse con un factor apropiado. La informacién sobre costos de equipos se publica en varias
revistas de ingenieria. La referencia mas importante durante los ultimos afios se refiere al trabajo
realizado por Guthrie (1969) y por Peters, Timmerhaus y West (2003).

El proceso de estimacién tiene dos pasos generales:

a) La estimacion del costo base de las unidades de equipo
b) El uso de factores de experiencia para incluir los accesorios adicionales para la operacién de
estos equipos de proceso.

Método de Guthrie

Guthrie publicé en 1969 una de las mejores recopilaciones que se tienen sobre estimaciones de costos.
Para el manejo de esta informacion, se divide la Planta en mddulos. Esta técnica se usa para estimar el
costo de una unidad instalada o una Planta instalada. La informacidn del articulo se basé en datos de 42
proyectos de plantas de proceso. Varios trabajos en el drea de sintesis de procesos, por ejemplo, han
usado este método para sus evaluaciones econdmicas. Para una estimacion actual de algun equipo en
particular, se recomienda consultar la revista Chemical Engineering, donde se publican con frecuencia
métodos de estimaciones de inversiones de diferentes tipos de equipos de procesos.

Aunque el trabajo de Guthrie incluye la posibilidad de estimar mddulos como edificios, oficinas
administrativas, terrenos y desarrollo del lugar, los mdédulos de equipo de proceso son los que
representan el mayor interés y utilidad. Los mddulos de equipo consisten de una combinacion de varios
elementos de costo, tales como:

v Costo de equipo (fob)

Material directo

Mano de obra directa en campo

Costo directo de material y mano de obra
Costos indirectos

Costos del médulo desnudo

DN NI NI NN

Costo del mdédulo total

La estimacion del costo de un mdédulo de equipo de proceso representa el costo de la construccion del
equipo (intercambiador de calor, bomba, columna, etc.) y el costo de material, mano de obra e
indirectos necesarios para instalar el equipo en un circuito de proceso quimico.
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El método comienza con la estimacion de un costo base en funcidn de alguna dimensién del equipo. Ese
costo base implica acero al carbén como material de construccién, una geometria base del equipo, una
presidn de operacion moderada y un afio base 1968. Ese costo debe corregirse luego al incorporar los
datos de material de construccidn, geometria, presién y afio para la estimacién del equipo deseado. Los
costos base para varios equipos de proceso se muestra en la siguiente figura y para cada maédulo se
incluyen tablas que contienen ecuaciones basicas de estimacion de inversiones, asi como los valores de
factores de ajuste respectivos.

UNIDAD FACTOR DE MODULO
HORNOS DE PROCESO 2.30
CALENTADORES A FUEGO DIRECTO 2.30
INTERCAMBIADORES DE CALOR 3.39
ENFRIADORES DE AIRE 2.54
RECIPIENTES VERTIACLES 4.34
RECIPIENTES HORIZONTALES 3.29
BOMBAS 3.48
COMPRESOSRES 3.21

Figura 27 Factores de Ajuste Equipos
Algoritmo del método

a) Obtener el costo base para una geometria base, acero al carbény 1968, C,

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

c) Paraobtener el costo del modulo:

v" Usar el factor del médulo desnudo: C, x factor= Cq

Sumar diferencia entre la unidad deseada y la base:

Crd + (Ciop - Cp) =Cmda

Ajusta el costo hacia el afio deseado usando indices de costos como los del Chemical

AURNIRN

Engineering

\

Anadir contingencias. Guthrie recomienda usar un factor de 15%
Cmodulo =1.15 Cmda

\
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PROPUESTA 1

INTERCAMBIADOR E-100Y 101
Area calculada ft2=

INTERCAMBIADOR AEA-1A/BY 2A/B

Area calculada ft2=

7,653.20
Costo base $ = 30,000.00 Costo base $ =
Factores de ajuste Factores de ajuste
Fd (cabezal flotante)= 1.00 Fd (cabezal flotante)=
Fp (250 psi)= 0.10 Fp (250 psi)=
Fm (acero al carbon/monel)= 3.10 Fm (acero al carbon/monel)=
Costo ajustado (fob) $ = 102,300.00 Costo ajustado (fob) $ =
Factor de modulo= 3.39 Factor de modulo=
Costo modulo (md) $ = 101,700.00 Costo modulo (md) $ =
Costo modulo ajustado para 1696 $ = 174,000.00 Costo modulo ajustado para 1696 $ =
Indice 1969= 113.70 Indice 1969=
Indice 2008= 575.40 Indice 2008=
Costo= 880,559.37 Costo=

Costo +15% contingencias $=

1,012,643.27

Costo +15% contingencias $=

INTERCAMBIADOR AEA-5Y 6
Area calculada ft2=

3,433.72
Costo base $ = 11,000.00
Factores de ajuste
Fd (cabezal flotante)= 1.00
Fp (250 psi)= 0.10
Fm (acero al carbon/monel)= 3.10
Costo ajustado (fob) $ = 37,510.00
Factor de modulo= 3.39
Costo modulo (md) $ = 37,290.00
Costo modulo ajustado para 1696 $ = 63,800.00
Indice 1969= 113.70
Indice 2008= 575.40
Costo= 322,871.77
Costo +15% contingencias $= 371,302.53

Tabla 30 Propuesta 1 Inversion

COSTO TOTAL DE INVERSION = 3’442,987.12 SU.S.

AHORRO = 9'629,397.37 $ U.S./ANO

TIEMPO DE RETORNO = 0.36 ANO (5 MESES)

INDICE SOLOMON =1.39

75

2,820.17

10,000.00

1.00

0.10

3.10
34,100.00
3.39
33,900.00
58,000.00
113.70
575.40
293,519.79

337,547.76



PROPUESTA 2

INTERCAMBIADOR E-100Y 101

INTERCAMBIADOR E-102 Y 103

Area calculada ft2= 22,604.40 Area calculada ft2= 1,097.93
Costo base $ = 85,000.00 Costo base $ = 9,000.00
Factores de ajuste Factores de ajuste

Fd (cabezal flotante)= 1.00 Fd (cabezal flotante)= 1.00
Fp (250 psi)= 0.25 @ Fp (250 psi)= 0.10
Fm (acero al carbon/monel)= 3.10 | Fm (acero al carbon/monel)= 2.50
Costo ajustado (fob) $ = 329,375.00 Costo ajustado (fob) $ = 24,750.00
Factor de modulo= 3.39 Factor de modulo= 3.39
Costo modulo (md) $ = 288,150.00 = Costo modulo (md) $ = 30,510.00
Costo modulo ajustado para 1696 $ = 532,525.00 Costo modulo ajustado para 1696 $= 46,260.00
Indice 1969= 113.70 | Indice 1969= 113.70
Indice 2008= 575.40 Indice 2008= 575.40
Costo= 2,694,941.82 @ Costo= 234,107.34
Costo +15% contingencias $= 3,099,183.09 Costo +15% contingencias $= 269,223.44

INTERCAMBIADOR AEA-1A/BY 2A/B INTERCAMBIADOR AEA-5Y 6

Area calculada ft2= 2,820.17 Area calculada ft2= 3,961.15
Costo base $ = 10,000.00  Costobase $ = 11,000.00
Factores de ajuste Factores de ajuste

Fd (cabezal flotante)= 1.00 Fd (cabezal flotante)= 1.00
Fp (250 psi)= 0.25 Fp (250 psi)= 0.10
Fm (acero al carbon/monel)= 3.10 Fm (acero al carbon/monel)= 2.50
Costo ajustado (fob) $ = 38,750.00 | Costo ajustado (fob) $ = 30,250.00
Factor de modulo= 3.39 Factor de modulo= 3.39
Costo modulo (md) $ = 33,900.00 Costo modulo (md) $ = 37,290.00
Costo modulo ajustado para 1696 $ = 62,650.00  Costo modulo ajustado para 1696 $ = 56,540.00
Indice 1969= 113.70 Indice 1969= 113.70
Indice 2008= 575.40 Indice 2008= 575.40
Costo= 317,051.98 | Costo= 286,131.19
Costo +15% contingencias $= 364,609.78  Costo +15% contingencias $= 329,050.87

Tabla 31 Propuesta 2 Inversion
COSTO TOTAL DE INVERSION = 8'124,134.34 SU.S. TIEMPO DE RETORNO = 0.69 ANO (8.5 MESES)

AHORRO = 11'736,243.475U.S/ANO INDICE SOLOMON = 1.67

76



PROPUESTA 3

INTERCAMBIADOR E-100Y 101
Area calculada ft2=

6,070.90
Costo base $ = 11,800.00
Factores de ajuste
Fd (cabezal flotante)= 1.00
Fp (250 psi)= 0.10
Fm (acero al carbon/monel)= 3.10
Costo ajustado (fob) $ = 40,238.00
Factor de modulo= 3.39
Costo modulo (md) $ = 40,002.00
Costo modulo ajustado para 1696 $ = 68,440.00
Indice 1969= 113.70
Indice 2008= 575.40
Costo= 346,353.35
Costo +15% contingencias $= 398,306.35

INTERCAMBIADOR AEA-1A/BY 2A/B

Area calculada ft2=

Costo base $ =

Factores de ajuste

Fd (cabezal flotante)=

Fp (250 psi)=

Fm (acero al carbon/monel)=
Costo ajustado (fob) $ =
Factor de modulo=

Costo modulo (md) $ =

Costo modulo ajustado para 1696 $ =
Indice 1969=

Indice 2008=

Costo=

Costo +15% contingencias $=

INTERCAMBIADOR AEA-9A/B Y 10A/B

Area calculada ft2=

Costo base $ =

Factores de ajuste

Fd (cabezal flotante)=

Fp (250 psi)=

Fm (acero al carbon/monel)=
Costo ajustado (fob) $ =
Factor de modulo=

Costo modulo (md) $ =

Costo modulo ajustado para 1696 $ =

Indice 1969=
Indice 2008=
Costo=

Costo +15% contingencias $=

1,216.33

9,500.00

1.00

0.10

3.10
32,395.00
3.39
32,205.00
55,100.00
113.70
575.40
278,843.80
320,670.37

Tabla 32 Propuesta 3 Inversion

COSTO TOTAL DE INVERSION = 2’194,060.42 SU.S
AHORRO = 127283,759.26 SU.S/ANO

TIEMPO DE RETORNO = 0.18 ANO (2.16 MESES)

INDICE SOLOMON =
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5,791.03

11,200.00

1.00

0.10

3.10
38,192.00
3.39
37,968.00
64,960.00
113.70
575.40
328,742.16

378,053.49

1.71



CAPITULO VIL.-CONCLUSIONES Y
RECOMENDACIONES




CAPITULO VIL.-CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

La aplicacién del analisis Pinch indica que el problema consiste en un caso particular de red conocida
como threshold o de umbral, en la cual alguno de los servicios de calentamiento o enfriamiento
desaparece y para ser resuelto sélo se requiere alguno de los servicios pero no ambos. Para el caso de la
Seccidon Atmosférica y de Vacio de la Refineria Tula los servicios que se requieren son de calentamiento.

El andlisis Pinch de la red actual muestra que se utiliza 539.7 MMBTU/hr de servicios de calentamiento y
181.1 MMBTU/hr de servicios de enfriamiento para llevar a cabo la operacion de la Seccidon primaria y
de Vacio 2, sin embargo si idealmente se utiliza toda la energia disponible de las corrientes de proceso
se tendria que sdlo se requiere 358.5 MMBTU/hr de servicios de calentamiento y ningun servicio de
enfriamiento. Estos representan los servicios target que el simulador proporciona por preterminado e
indica un area de oportunidad de 50.5% para un mejor aprovechamiento de la energia en la red de
intercambio actual.

La aplicacion del analisis Pinch permite situar las propuestas en un area termodinamicamente factible,
sin embargo se debe tener en cuenta las restricciones mismas del proceso en cuestion operativa o de
inversidén para proponer las posibles modificaciones a la red. Para este caso la temperatura de desalado
276.8°F y de despunte 431.6°F fueron restricciones para establecer las propuestas. Queda por analizar si
las modificaciones en lineas de tuberia son posibles de acuerdo al disefio que se tiene.

Durante el procesamiento de la informacidon se observé que los intercambiadores tienen un % de
sobredisefio que va desde un 3 hasta un 18%. Esto proporciond un margen para la asignacién de cargas
en las futuras propuestas de red, es decir es posible aumentar las cargas de los intercambiadores sin que
se requiera la instalacion de tubos e incluso carcasas nuevas.

Actualmente a la entrada de las desaladoras se tiene temperaturas por arriba de 302 °F, esto ocasiona
que los intercambiadores AE-5, AE-6, AE-11 y AE-12 se encuentren operando con bypass para bajar la
temperatura a 276 °, esto constituye un pardmetro limitante y a la vez un area de oportunidad para las
propuestas de reestructuracion. Para la seccién de vacio se tiene que los intercambiadores VEA-3 y VEA-
4 emplean residuo de vacio para llevar a cabo la transferencia de calor, producto que dado el arreglo
actual pasa a través de la coraza y el residuo atmosférico a través de los tubos, lo cual ocasiona
continuos requerimientos de limpieza, ademas el Gaséleo ligero de vacio actualmente no se aprovecha
para calentar alguna corriente de proceso.

La Propuesta 1 contempla un arreglo de tuberia para que el crudo despuntado pase por los
intercambiadores de Diesel antes de entrar al horno a fuego directo, se requiere 2 intercambiadores
nuevos al inicio de la seccidn de vacio para aprovechar la corriente de GOL AV que actualmente no se
utiliza y se requiere aumentar el area de intercambio de los equipos AEA-1A/B, AEA-2A/B, AEA-5 y AEA-
6.

Para la Propuesta 2 se requiere 2 cambiadores nuevos después de las desaladoras para seguir
aprovechando la energia de las corrientes de Diesel, con esto se logra que la temperatura de salida del
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Residuo atmosférico se mantenga en 312.8 °F, lo cual disminuye la carga del tren de vacio, se mantiene
el arreglo de tuberia para que el crudo despuntado pase por los intercambiadores de Diesel y 2
intercambiadores nuevos al inicio de la seccién de vacio para aprovechar la corriente de GOL AV,
también se requiere aumentar el area para los equipos AEA-1A/B, AEA-2A/B, AEA-5 y AEA-6.

La propuesta 3 presenta un arreglo combinado, se requiere 2 intercambiadores nuevos al inicio de la
seccion atmosférica utilizando la corriente de GOL AV para el intercambio, se requiere un arreglo de
tuberia para que el crudo despuntado pase por los intercambiadores de Diesel antes de ir a los hornos
de fuego directo y los intercambiadores de Recirculacidn inferior se ocupan para el inicio de la seccién
de vacio, también se requiere aumentar el drea de los equipos AEA-1A/B, AEA-2A/B, AEA-9 y AEA-10.

La tabla comparativa resume los costos de inversion estimados por el método Guthrie y el ahorro en los
servicios requerido proyectado a un afio, como puede observarse, la propuesta 3 presenta un tiempo de
recuperacidn de la inversidn menor, sin embargo el hecho de realizar el arreglo para combinar las
secciones podria ser poco factible, de ser asi la propuesta 1 resulta una buena alternativa. Cabe
mencionar que la estimacidn de costos se realizd de manera muy sencilla, si se quiere llevar a cabo
alguna de las propuestas presentadas, se recomienda un andlisis mas detallado para la estimacién de los
costos de inversion.

PROPUESTA 1 9,629,397.37 3,442,987.12 0.36
PROPUESTA 2 11,736,243.47 8,124,134.34 0.69
PROPUESTA 3 12,283,759.26 2,194,060.42 0.18
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