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OBJETIVOS

En el disefio de un intercambiador de calor es importante conocer el factor de ensuciamiento con
el que serd calculado el equipo para un serviclo determinado, estos coeficientes han sido
tabulados desde el afio de 1941 en e) TEMA. En estas fechas, no se disponia de recursos
técnicos y experimentales para el calculo de coeficientes de transferencia de calor por el lado de
la envolvente. Aunado a lo anterior, en esta publicacion, no se menciona el periodo de operacién
que podria esperarse de un equipo, ni plantea alguna forma de estimario. Sin embargo si sefiala
la importancia de los factores fisicos y econémicos que afectan a la determinacion de los valores
de resistencia de ensuclamiento pero no establece algin procedimiente para interrelacionar las
contribuciones individuales de cada variable al efecto global del ensuciamiento.

El TEMA no hace distincion entre los flujos en tubos o en envolvente o efectos de geometria de
las mamparas, dejando en todo caso al usuario y a su experiencia y necesidades, Ia seleccion de
los valores de disefio.

La importancia de los conceplos anteriormente sefialados y el poco entendimiento que se tiene
del fendmeno, hace necesaria la determinacién de los factores de obstruccién para un servicio
determinado. En el presente proyecto, se determinaron los factores de obstruccién para cada uno
de los equipos de transferencia del Tren de Precalentamiento de la Pianta Catalltica Numero
Uno, localizada en la Refinerla Migue! Hidaigo en Tula de Allende Hidalgo. Esta evaluacion sera
la base en la determinacion de los ciclos 6ptimos de limpieza, Por otro lado sera posibie estimar
el sobredisefio de cada uno de los equipos, obteniendo ast valores de Rd's de diseflo que sirvan
como base en la construccién de trenes de precalentamiento similares.



ALCANCES DE PROYECTO

El seguimiento de los factores de ensuciamiento en el Tren de, Precalentamiento de la Planta
Catalitica Numero Uno en la Refinerla Miguel Hidalgo, fue una de las actividades principales en el
presente trabajo y en base a estas se desarrollo el andlisis de las implicaciones econémicas del
ensuclamiento en aspectos de disefio, operacién y mantenimiento del Tren de Precalentamiento.

Para evitar consideraciones que desvlen el propdsito de los objetivos anteriormente descritos, se
enumeran a continuacién los alcances del presente proyecto:

* Determinacion de la velocidad de ensuciamiento real del tren de
precalentamiento de alimentacion de ia Pianta Catalitica Niimero Uno.

o Determinacién de los factores de ensuciamiento éptimos para el disefio de
nuevas unidades o maximos operativos en unidades existentes.

o Definicién del programa de mantenimiento que considere los periodos 6ptimos
de limpieza de los intercambiadores.

¢ Anaiisis de opciones de mejoramiento en la operacién y disefio para disminuir
el ensuclamiento.

» Repercusiones de los factores de incrustacién de los cambiadores de caior, en
los costos de inversién y operacion de los mismos.

.



- CAPITULO

1

INTRODUCCION

EL FENOMENO DE
INCRUSTACION Y SU iMPORTANCIA ECONOMICA

Para que muchos procesos en la naturaleza se lleven a cabo, es necesaric que exista un
gradiente, como en el caso de la 6smosis en las plantas, el acarreo de los nutrientes a través de
las paredes de [a célula, etc. Este proceso también se presenta en fendmenos de aplicacion en
ingenierfa, como es el caso de la transferencia de masa.

El fenémeno de transferencia de calor no es la excepcién, en este caso, el gradiente de energla
se manifiesta en una diferencia de temperaturas entre dos cuerpos, siendo esta la fuerza motriz
mediante el cual el calor se transfiere de un cuerpo a otro. Sin embargo, esta transferencia no es
total, sino que se ve limitada por las resistencias presentes en las superficies por donde tiene
lugar la transferencia de calor. En el caso de los tubos que componen un intercambiador de calor,
las resistencias encontradas son aquelias debidas a la pellcula de fluido en las paredes interna y
externa de los tubos, asl como la resistencia ofrecida por el material que compone el tubo y que
se expresa como la relacion de Lo/kn, asl ’

1Ly
LR Gt

Siendo habitual el uso de 1/U; donde U se le llama al coeficiente total de transferencia de caior.
Ya que el drea interior y exterior por longitud lineal de un tubo es diferente, los coeficientes hiy ho
se debe referir a la misma 4rea exterior A del tubo, entonces hi deberd multiplicarse por (AVA)
para asl calcular el valor que tendria hi si se calculara originalmente en base al drea mayor A, en
lugar de Al, asi

1 1 23Do, D,
,{Al)+ 2km 9 D; '

)
« 1.2
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Siendo posible escribir esta en funcién de los didmetros del tubo

1 1 23D, D, 1 »

LS . L X R

) h,(Di)+2km 9D, " h &
‘Do

Usando la simplificacién de que la resistencia de ia pared del tubo metalico es despreciable, esta
s@ transformaen :

SR B
Ue hy AT

P_L)
i [Do

Los coeficientes totales de transferencia de calor requeridos para poder cumplir con las
condiciones de! proceso, deben ser calculados por medio de a ecuacién de Fourier cuando la
superficie del intercambiador es conocida, siendo el calor, asl como la LMTD, calculadas a partir
de condiclones de proceso. En el caso de que la superficie no se conozca, la Ug puede obtenerse
independienlemente de la ecuacién de Fourier mediante los dos coeficientes de pelicula;
despreciando la resistencia del tubo tenemos

1 Lits
D‘;’"Rlo"Ro
N Rio 1 Lets
“ho
1 Letr
Ry=—
° b
Mooty Le18
Ug =2
* ¢ hb'i-ha

Fig. 1.1 Fuctores de obstrucciony localizacion de los
coeficientes de transferencia de calor

En el equipo de transferencia de calor, el fenémeno de depasitacion o Incrustacion de basura en
la superficie de la tuberia, afiade dos resistenclas mas de las que fueron incluidas en e! calculo
de Ug por la e 0.5 . La resistencia adicional reduce el valor original de U y la cantidad
requerida de calor ya no se transfiere por la superficie original calculads, la temperatura de salida
del fluido caliente aumenta y la temperalura de salida del fluldo que se desea calentar disminuye
respecto a las temperaturas deseadas aun cuando hi y ho se mantienen constantes. Para evitar
esta eventualidad se hace necesario el calculo de una nueva resistencia Rd, llamada el factor de
obstruccién o de incrustacion.

El coeficienle que incluye la resistencia debida al ensuciamiento es llamada de disefo o

coeficiente total de lodas Uy, Este valor proporclona las bases para calcular el valor del 4rea en fa
que en Ultima instancia debe ser calcufado el intercambiador. La relacién entre Uc y Up es
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1.1 ety
UD = UC +Rdl +Rd°
Rd =Ry +Ry, Lerro
1 1 Sern
AT

Si At se calcula de Ilas temperaturas
operaclonales, puede entonces calcularse el
valor de R para un periodo de tiempo

Cuando ei valor de Rd calculado es mayor al
Rd permitido, el equipo no cumplird con la
cantidad de calor que cumpla con los
requerimientos de proceso, debiendo entonces
ser limpiados.

IMPLICACIONES ECONOMICAS

Al estudiar fa velocidad a la cuai se acumula el
lodo sobre la superficie conocida, Ug
permanecerd constante siempre y cuando la
incrustacién no altere la velocidad de la masa
reduciendo el rea de flujo. Uy y At cambiaran
a medida que pase el tiempo debido a que la
temperatura dei fiuido variara a partir de la
puesta en marcha del proceso donde la
superficie del equipo se puede considerar
limpia, hasta que se obstruya.

Q=UpAAt ¥ 1.12

) 1 1 i3

Ry = e

"Up e

Rd..UC—UD A7
Uc-Up

Segun un estudio efectuado por HTFS ( Heat Transfer and Fluid Flow Service ) en el afio de 1978
el costo total del ensuciamiento de la superficie en intercambiadores de caior alcanzé un
equivalente de 0.5% del Producto interno Bruto en el Reino Unido. Este estudio en los costos
relacionados con ei fenomeno de incrustaclon tomé en cuenta los siguientes rubros:

a) Coslo de capital adicional

b} Costo de mantenimiento

c) Pérdidas de energla en proceso
d) Pérdidas en produccion

COSTO DE CAPITAL ADICIONAL

o Para disedar un equipo de transferencia de calor, se excede su superficie en un 10% y
debido a la incerlidumbre en ciertos casos hasta en un 200%. Un promedio en este
sobredisefio puede estimarse entre 30 a 40%. Este valor puede traducirse en hasta 20 a
25% de costo adicional en la adquisicion de un equipo de intercambio de calor.

o El costo en la instalacion de este equipo es directamente proporcional al tamafto, el cuai,
como promedio es de 1.5 a 2 veces el costo base de inversion en el intercambiador.

« En operacién, debe tomarse en cuenta el costo de energla en los motores de bombeo para
poder hacer fluir el fluido a través del equipo limpio o suclo; ast como para plantas auxiliares
de tratamiento de aguas y costo de energla en sistemas y equipo de mantenimiento.

1"



COSTO DE MANTENIMIENTO POR ENSUCIAMIENTO

El costo por mantenimiento es funcién de operacion en plantas de tratamiento de aguas, costo de
agua, costo de tratamiento quimico y aditivos anti-ensuciamiento, asi como, el gasto de energia
para poner en marcha los servicios anteriormente mencionados.

Los datos de costos por concepto de mantenimiento son limitados, un estimado efectuade por la
Process Piant Working Party sugiere que los gastos en los equipos de transferencia de calor fue
el equivalente a aproximadamente 8 60 mil. Siendo asi, es razonable suponer una proporcion de
8 30 mii a 8 40 mil solo por concepto de ensuciamiento, pues corresponde correctamente al vator
reportado con la literatura de 85 - 10/ m?

Datos publicados de costos por concepto de quimicos en el tratamiento de agua son también
limitados. En los Estados Unidos se dispone de informacién que sugiere que el gasto en quimicos
antk-incrustantes en sistemas de agua de enfriamiento, es de alrededor de 200 mil délares. Si se
supone que en el Reino Unido el gasto por qulmicos anti-incrustantes es del mismo valor, se
gastaran en promedio de 8 20 mil a 8 25 mil al affo.

En el caso de la industria petroiera en México, dicho costo es del orden de $38,147 millones de
pesos al afio, equivalente a un 3% del monto de ia inversion de los equipos de transferencia.

PERDIDAS DE ENERGIA DEBIDA AL ENSUCIAMIENTO

En particuiar, esta pérdida de energla se debe al equipo de transferencia de caior, pues influye
de manera importante el tipo de arregio en flujos y la calidad en la transferencia de calor. En
muchos casos de transferencia de calor y especiaimente en enfriadores, el caior que podria
usarse con algln propésito, se desecha en la atmésfera, generando una menor eficiencia en el
desempefio del intercambiador, este puede ser parciaimente compensada por recuperacion de
calor, como en el caso de precalentadores, De cualquier forma, el gasto de energia por
ensuciamiento de equipo puede ser considerable.

Ademas, pérdidas de energla son causadas debido a la calda de presién por la formacion de los
depositos que ensucian ios equipos, produciendo el incremento en costos de bombeo.

PERDIDAS EN PRODUCCION

Cuando es necesario parar los equipos de transferencia de calor para iimpiarlos y repararios,
representa pérdidas por dejar de producir. Considerando la industria petrolera en México a titulo
ilustrativo, cada paro de diez dlas para propésitos de mantenimiento representa una pérdida
global del orden de $28,209 ddlares, equivalente al 14% del total de las ventas interiores
regisiradas en el afio de 1985 para los productos petroliferos y petroquimicos.

De las consideraciones y repercusiones econémicas antes mencionadas resuita evidente la
influencia que representa el fendmeno de la incrustacion en el disefio y operacién de ios equipos.

Nota: En los apartados anteriores se hace referencia en ia mayor.parte a datos recopilados por el
HTFS en inglaterra, debido a que esta publicacion plantea ia no existencia en todo el planeta de
un estudio de repercusion econémico a profundidad, por lo que se dio a ia tarea de realizar este
estudio en ei aflo de 1978, debido a ia importancia econdmica que representa el fendmeno de
incruslacion.
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CAPITULO

2

ANTECEDENTES

REFINACION DEL PETROLEO

En la industria de Refinacién del petréleo, los pentanos y los hexanos, son generados en grandes
cantidades debido a que se encuentran de origen en el petréleo crudo, en la fraccion liquida
recuperada del gas natural, y en las corrientes producidas en el proceso de reformacion catalitica
de naftas.

La Isomerizacién de n-parafinas a iso-parafinas, es una reaccién reversible que desde el punto de
vista termodinamico se favorece a temperaturas relativamente bajas siendo ligeramente
exotérmica. su mecanismo se lleva a cabo por la formacion del ion carbonio.

Las investigaciones sobre el proceso de isomerizacién, estdn orientadas al desarrollo de
catalizadores que tengan una alta actividad a bajas temperaturas, de esta manera se conocen
tres generaciones de catalizadores. Dentro de la primera generacién se encuentran los del tipo
Friedel - Crafts a base de AlC), , activados con Hcl que operan en fase liquida a temperaturas
menores de 100 °C. Los rendimientos de isoparafinas obtenidos mediante este proceso son bajos
{60-65%), y el catalizador es facilmente sublimable y se envenena con compuestos aromaticos.
Este proceso requiere de equipo resistente a la corrosion y genera lodos acidos de dificil
disposicion final.

Los catalizadores de segunda generacion operan en fase vapor, bajas presiones y temperaturas
de aproximadamente 200°C. Estan constituidos de metales como el platino, paladio y nlquel
soportados en alimina activada con halégeno, zeolitas o sllico aluminatos. Debido a que la
lemperatura de operacién de estos procesos es reiativamente mayor que la de los proceso
mencionados anteriormente, a velocidad de conversion al equilibrio es inferior, por lo que para
obtener corrientes con numeros de octanos suficientemente alto, es necesario remover las
parafinas normales por medio de mallas moleculares.
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La ventaja que presentan los catalizadores de la segunda generacién es qué ofrecen una mayor
resistencia el envenenamiento ante contaminantes, siendo su desventaja la alta temperatura de
operacion. .

La tercera generacién esta constituida por calalizadores bifuncionales de hidroisomerizacién los
cuales operan a temperaturas de 200 °C. Estos cataiizadores son preparados con metales como
el platino, el paladio y el niquel, los cuales estan soportados en gama alimina y promovidos con
halogenos que incluyen los nuevos materiales zeoliticos denominados estereoselectivos.

Las ventajas que presentan estos catalizadores son la mayor proporcién a sopentanos e
isohexano en el producto, y a la aita estabilidad bajo condiciones normales de operacién. Su
desventaja es su alta susceptibiiidad al envenenamiento con azufre y agua.

El proceso de reformacidn catalltica en su esquema mas senciilo consiste en hacer pasar una
mezcla de hidrocarburos-hidrégeno sobre un catalizador formulados a base de metales nobles
soportados en gama alimina. Las condiciones de operacion en el reactor normalmente varian
entre los siguientes intervaios: presién de 4 a 30 Kg/cm? ; espacio velocidad de 0.5 a 3hr-1,
relacion hidrégeno/hidrocarburos de 3 a 15 moiar y temperaturas de 470 a 530 °C.

Industriaimente se encuentran patentados una serle de proceso cuyas principales diferenclas
aprovechan las propiedades de los diferentes catalizadores, cargas y necesidades al numero de
octano; el proceso mas cominmente empleado es el de tipo semiregenerativo, en el que se
encuentra con tres o cuatro reactores colocados en serie, interconectados con un calentador ( ya
que el proceso es altamente endotérmico), el producto reformado efluente del tltimo reactor pasa
hacia un separador en el cual se obtiene una fase gaseosa que constituye el hidrégeno producido
y de recirculacion, asl como una fase liquida que constituye el reformado de aito nimero de
octano.

Dentro de los praceso mejorados para la abtencién de gasolinas de alto nimero de octanos se
encuentra el denominado Powerforming, en este sistema se cuenta con un reactor adicional, El
cual puede ser alineado indistintamente en el proceso con objeto de alinear el mas desactivado
de los que se encuentre en operacién, mediante este proceso es posibie obtener altos
rendimientos de gasolina empleando condiciones de operacién muy severas.

El proceso mas moderno de reformacién es el llamado CCR o de regeneracién continua y
consiste de tres a cuatro reactores apilados y dentro de los cuales es posible tener un fluido de
catalizador de manera que se puede obtener un reformado de alta calidad durante ia operacién
con condiciones muy severas. El catalizador efluente del ultimo reactor se envla a una torre
regeneradora, donde se efectian las etapas de quemado de carbén y oxidacion quedando listo el
catalizador para ser Incorporado al proceso.

Los catalizadores empleados en estos procesos se caracterizan por ser bifuncionales; poseen
una funcion metalica que promueven las reacciones de hidrogenacion - deshidrogenacion y una
funcién dcida promovida por un halégeno y que es importante para el desempefio de las
reacciones de isomerizacion e hidrodesulfuracion.

Uno de los pnncipales contribuyentes de gasolina de alta calidad en la produccion total de
gasolinas se debe a la desintegracién catalitica en lecho fluidizado (FCC).

En la década de los 20s, el rendimiento de gasolina era de apenas 20% del volumen de crudo
procesado y el nimero de octanos fluctuaba entre 50 y 55. Para 1935, con la introduccion de los
procesos de desintegracion térmica, el rendimiento de gasolina aumenté substancialmente y el
octano llegaba a 78, no obstante, las gasclinas obtenidas por desintegracién térmica adusaban



dos defectos: alto contenido de olefinas y diolefinas (precursores de gomas) y poca
susceptibilidad a los aditivos antidetonantes.

La desintegracion catalitica conocida desde principios de siglo, se aplico industriaimente en el
afio de 1936 con un proceso de lecho fijo desarrollado por Eugene Houdry de la Socony Oil. Este
proceso evoluciont rapidamente y para 1940 se tenian las unidades de desintegracion catalitica
en lecho movil y para 1943 inicld operaciones en Baton Rouge Louisiana la primera unidad FCC,
Los disefladores rapidamente comprendieron las ventajas de este nuevo proceso y lo Impulsaron
de lal modo que su evolucién ha sido una de las mas espectaculares de la industria petrolera.

En la actualidad las plantas FCC, son consideradas como la parte medular de las refinerlas dada
su gran capacidad de conversién de residuales de vacio en gasolinas, cuyo octanaje fluctua entre
90y 96 RONC. : .

Paralslamente al desarrollo de las unidades FCC, los calalizadores empleados en ellas,
evoluclonaron también. Los primeros catalizadores de desintegracion catalitica eran arcillas
activadas con &cido, posteriormente se emplearon calalizadores sintéticos de sllica-alumina; de
alta y baja alumina; sin embargo, con los descubrimientos de las zeolilas sintélicas por Plank
Roginski, desde 1963 se emplearon para este proceso, catalizadores zeollticos de alta actividad y
eslabilidad que superan notablemente a los catalizadores anteriores.

El proceso FCC convierte fracciones pesadas de petrdleo (gasdleos y residuos) en fracciones
mas ligeras y valiosas como son el gas L.P., la gasolina y el acelte ciclico, que puede ser usado
como componente del combustible diesel. La conversién se efectia en un reactor de lecho
fluldizado en el cual las moléculas de cadena larga son fragmentadas en moléculas de cadena
mds corta mediante el mecanismao del ion carbonio. El alto octanaje de la gasolina obtenida en
este proceso obedece fundamentalmente al alto contenido de olefinas, compuestos aromaticos y
parafinas ramificadas producto de las diversas reacciones que ocurren el reactor.

El octano de gasalina FCC esta en funcién principalmente del tipo de carga; cargas de caracter
aromatico producen gasolina de 94 - 98 octanos; la temperatura de reacciéon tiene un efecto
posilivo en el numero de octano, pues al aumentarse ésta, ia producclon de olefinas aumenta, y
por lo tanto e} octano; el tipo de catalizador empleado también afecta al octano. Desde principios
de la década de los 80 se estudia el efecto de las zeolitas tipo ZSM-6 como aditivos promotores
de octano, los resultados han sido satisfactorios y desde 1984 se aplican industriaimente
observandose incrementos en el oclano de la gasolina de FCC de 0.5 a 4 unidades RONC. La
forma en la que aclian eslos aditivos es como desintegradores selectivos de las parafinas
normales, cuyo octanaje es bajo, teniendo como resuitado una menor concentracién de estos
compuestos en la gasolina y por consecuencia el octano de ésta es mayor.

Los procesos y catalizadores para FCC contintan desarrollandose aceleradamente, contando en
la actualidad con disefios para desintegracién de residuos HOCFCC y disefos para
desintegracion en iecho fluidizado FCC. Con los cuales se incrementard notabiemente ei
aprovechamiento dei petréieo crudo.
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DESINTEGRACION CATALITICA
ORTOFLOW "F" DE LA REFINERIA DE TULA

En el aflo de 1876 PEMEX inicio la operacion de su primera planta Catalltica modelo Orto Flow
“F", en Ia Refineria Miguel Hidaigo, en Tuia, Hgo.

Esta planta inicialmente estuvo en periodo de prueba para obtener los méaximos rendimientos que
se aplicaron después en las plantas Cataiiticas de Salamanca, Salino Cruz Oax y en Cadereyta
NL

E! disefio de la planta estuvo bajo la responsabilidad de la M.W. Kellog Co.

La Planta Catalltica de Tula, en el elevador que aqul se describe se ha disefiado para una carga
de 40 MB/D de gasdleo virgen y produce: gas acido para recuperaclén de azufre, gas residual
desulfurado pera gas combustible, propano propileno L.P.G, gasolina debutanizada, aceite ciclico
ligero y aceite decantado.

Se ha disefiado con la flexibilidad necesaria para trabajar, usando un calalizador tipo “mallas
moleculares” en cualquiera de las dos formas siguientes, muy diferentes entre si:

a ) Produccién maxima de gasolina con una converslon de 82.5% en volumen y una
recirculacion del 5% en volumen formada con residuo de la decantacién y aceite
clciico pesado.

b ) Produccién maxima de destilado medio con una conversidn de 63% en volumen
y una recirculacion de 30% en volumen de aceite ciclico pesado y 5% en
volumen de residuo.

La carga de gasdleo se bombea a través de cambiadores de calor y del calentador de carga para
calentar ¢sta a la temperatura requerida. En el paso por cambiadores de calor, |a carga recupera
calor del aceite decantado que sale a tanques, del aceite clclico pesado que se recircula a la
fraccionadora y de la recirculacién de residuo.
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La carga cailente se reune con la recirculacion y fluye hacia el elevador. En la operacion de
maxima gasolina, el liquido recirculado es una corriente pequefia, un 5% de la carga en volumen,
la cual tiene como finalidad retornar catalizador del asentador de residuo al Convertidor y es una
mezcla de fondos de la fraccionadora con algo de aceite pesado para dlluir la concentracion de
catalizador en el residuo. En la operacion de maximo destilado medio, el liquido recirculado es
una corriente considerable que equivale al 35% en volumen con respecto a la carga y que esta
formada principalmente por aceite ciclico pesado, para aumentar ei rendimlento de destilado
medio y por la corriente de residuo de la Fraccionadora como en el caso anterior.

En la parte interior de! Elevador, la carga se mezcla con vapor de dispersién, y luego se inyecta al
Elevador a lravés de un juego de seis boquillas localizada perimetralmente. Se dispone de dos
sistemas de inyeccion de carga. El superior debera usarse normalmente. El inferior se ha
disefiado para cargas bajas y deber4 usarse para cargas inferiores al 80% de fa carga de disefio.

En el elevador, ia carga se reline con el catalizador regenerado de la bota™ y el vapor de
fluidizacldn lateral. El catafizador cailente vaporiza la carga, la calienta a la temperatura de
reaccion y proporciona el calor necesario para la desintegracion. La temperatura de salida del
Elevador se controla por admision de catalizador mediante una valvula de tapdn.

Esta temperatura debera ser de 627 °C para la operacion de maxima gasolina y de 477 °C para
operacion de mdximo destilado medio. La mezcla de catalizador y vapor fluyen en forma
ascendente en el Elevador y ahl la reaccion se efectua. La parte inferior def elevador se ha
dimensionado para proporcionar suficiente velocidad de elevacion. Tomando en cuenta que la
reaccion de desintegracién procede con mucha rapidez, el didmetro del Elevador se aumento
para manejar el volumen creciente y proporcionar el tiempo de reaccion deseado. La mezcla fluye
en el tramo vertical restante del elevador, pasa a la linea horizontal de transferencia y finalmente
desciende por la bajante vertical hasta la parte inferior de la cdmara de separacion. Los cambios
de direccion se llevan a cabo en codos de disefio especial que permiten al catalizador de alta
velocidad deslizarse sobre una capa estacionaria de catalizador, en jugar de hacerlo sobre las
paredes del evaporador. E| Elevador termina en la parte inferior de la cdmara de separacion. En
este lugar ocurre una separacion burda del catalizador y de los vapores mediante un separador
ranurado. La mayor parte de los vapores fluyen horizontalmente por las ventanas laterales al
separador; en tanto que la mayor parte del catalizador fluye hacia abajo por el fondo abierto del
elevador sumergido en catalizador.

Los vapores de los hidrocarburos desintegrados, los inertes. el vapor de dispersion y el vapor del
agotador del cataiizador, fluyen hacia arriba de fa Camara de Separacion. Los vapores fluyen de
la Camara de Separacion a la Fraccionadora.

El catalizador agotado que contiene el coque formado durante la reaccion de desintegracion,
pasa hacia abajo a través de un cono dentro del agotador de catalizador gastado. El agotador se
localiza directamente abajo de la Camara de Separacion y cuenta con mamparas tipo disco ¥
dona para asegurar el confacto eficiente del catalizador descendente con el vapor del
agotamiento que fluye hacia arriba.

Del agotador, el catalizador fluye en fase densa descendente por un tubo a través de una valvula
de tap6n que controla el nivel de la cama arriba del agotador. Distribuida a lo largo de la bajante,
hay ocho boquillas de aereacion con vapor para asegurar un fluido uniforme del catalizador
descendente.

El catalizador agotado sube a través de un pozo y es distribuido por tres brazos al primer paso de
regeneracion para alcanzar un contenido muy bajo de carbdn en ei catalizador regenerado.



En el primer paso se quema 80% del carbon. Dependiendo de la operaclén se alcanza una
temperatura de 607 °C a 641 °C, El aire llega al primer paso a través de un anillo que lo
distribuye eficientemente. E| calalizador del primer paso fluye a través de ranuras en la placa de
contenclén hacla el segundo paso. El reslo del carbon se quema en el segundo paso a
lemperaluras mas elevadas, de 627 °C a 677 °C, dependiendo del tipo de operacién. Se Inyecla
aire al segundo paso a través de un distribuldor tubular, que se ha disefiado para proporclonar
distribucldn uniforme de aire y permilir el ajuste a bajos flujos,

El gas efluente de la combuslién de coque atraviesa la cama fluldizada y asclende a la fase
diluida, donde con seis juegos de ciclones de dos pasos, se retoma a la camadel calalizador que
arrastraron los gases secundarios. El efluente de los ciclones fluye a través de la camara plena y
a lravés de la Ilnea de salida. En esla linea una valvula deslizante restringe el paso del gas
efluente y conlrola la presién del Regenerador, de la valvula deslizante, el gas fluye a la cdmara
de orificlos que reduce el valor requerdo por la caldera de CO.

El separador de alre para la combustidn se mueve por turbina de vapor. €| Calentador de aire,

parte integral de la linea de entrada al anillo de distribuclén del primer paso, se usa durante la
puesta en operaclon de la planta.



CAPITULO

3

EL FENOMENO DE
INCRUSTACION

El ensuciamiento es uno de los principales factores que afectan el desempefio de equipo de
transferencla de calor, pudiendo ocaslonar problemas de tipo financiero a los ingenieros
operadores de planta.

Un nimero definido de diferentes tipos de ensuciamiento han sido reconocidos y estudiados,
pero desafortunadamente aun no es posible proporcionar a los disefladores ecuaciones, las
cuales puedan predecir de modo preciso los efectos de ensuciamiento de los intercambiadores
de calor para condiciones particulares.

Afortunadamente, algunos éxites han sido logrados minimizando los efectos de ensuciamiento,
adoptando acciones preventivas o correctivas, una vez que los mecanismos del fenémeno de
ensuciamiento que afectan a la planta son conocidas. i

El fenémeno de ensuciamiento puede ser descrito como Ia deposicién o incrustaclén de material
extrafio en la superficie de transferencia. Este material puede presentarse en forma de cristeles,
sedimentos, crecimiento biolégico, productos de reacciones qulmicas, productos de corrosién, o
aln mas, la combinacién de uno o mas de ios mecanismos mencionados. El fenémeno de
incrustacion puede ser funcién de la temperatura de (3 superficie, veiocidad de fluido, tipo de
material de superficle, asl como, condiclones de superficie y composicién de fluido. Este
ensuciamlento se incrementa a través del tiempo, pudiéndose mantener constante. Aunque muy
frecuentemente algunas variaciones importantes pueden ocurrir.

La cantidad de calor transferido por unidad de 4rea es dependiente de la diferencia de
temperaturas entre los fiuidos, asl como, de la resistencia que ofrezca el medio conductor. Esta
resistencia es una combinacion de las resistencias ofrecidas por las propiedades de los fluidos, la
pared que los contlene, asl como la capa de material depositado a ambos lados de ia pared
{ ensuclamiento ).
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Fig. 3.1 Perfil de temperatura a través de fa pared. de intercambio.

La transferencia de calor se lleva a cabo por conveccion a través del cuerpo de los fluidos y por
conduccion a través de los depositos de material, as! como de la pared y a través del flujo laminar
en la capa limite del material adyacente a la pared. Siendo as , la conveccion y conduccion los
principales fendmenos de transferencia en los fluidos, haciendo practicamente normal el uso del
concepto de coeficientes de transferencia de calor de la pelicula de fluido ( h ), en cdlcuios de
transferencia de calor que involucran fluidos. Los valores de *h', pueden ser evaluados de forma
experimentai y bajo condiciones tedricas, siendo mas comun expresar las propiedades de
transferencia de calor en términos de la conductividad.

Segun la ecuacion de transferencia de calor.

Q=Up AAT Leat
Donde
1 1
Up=moms oo ”
Ry 1. 1 Ly [AEX]
e+ %+ Ry + R,
hoho km °°

(hy. hy son coeficientes en cada uno de los lados de la pared ).

En caso de que exista una diferencia apreciable entre las dreas de transferencia de calor de cada
iado de ia pared, como en el caso de los tubos, ias correcciones debidas a esta diferencia deben
ser realizadas.

Debido a que en la mayorfa de los casos de transferencia de calor se usan paredes metalicas,
cuya resistencia térmica atribuible es pequeda; la transferencia de calor en Intercambiadores de
calor limpios, es funcién de las propiedades de las peliculas de los fluidos en contacto con la
pared metdlica.
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El ensuclamiento esta formado principalmente por materiales que presentan un escasa
conductividad térmica, siendo posible que delgadas capas puedan adicionar una apreciable
resistencia a la iransferencia de calor.

Esta resistencia se incrementa con el tiempo. En 188 Jyuw 2.2, 2.3, 3.4 S€ muestran algunos casos
tipicos. En cada uno de eslos casos, la vida util de operacién de los Intercambiadores es limitada.

/ TJywe 3.3 En esta se muesira el incremenio
/ invariable del fenémeno de incrustacién con

/ respecto al tiempo.

TIEMPOt

1A DE ENSUC
Re

Vs

‘

Fque 3.2 La variacion de Rd se incrementa a
/ M partir de cero durante un periodo conocido
como el tiempo de introduccidn. Este
// (i) entonces, primeramente se incrementa y poco

Ra*

Rd

a poco disminuye tendiendo a presentarse una
segunda curva ( ii ). Siendo as| posible creer
/ que Rd se aproxima a un vaior constante,

ya determinado por el comportamiento asintético
e de Ia resistencia debida al ensuciamiento, la
cual se a denotado porRd .

RESISTENCIA DE ENSUCIAMIENTO

TIEMPOt

Fyque 2.4 De cualquier modo, en muchos casos

P no es posible observar un valor asintético,

/,/ siendo mas evidente un comportamiento de

’ gradual incremento de Rd con el tiempo. Si

. \>A/—-—V>1 fuera posible conocer un valor de Rd . este

L podrfa permitir disefar intercambiadores de

[~ calor de una manera mas raclonal siendo este

valor importantisimo en el diseflo de
L intercambiadores.

RESISTENCIA DE ENSUCIAMIENTO

TIEMPO ¢
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El fenomeno de resistencia debida al ensuciamiento, puede llegar a ser la resistencia controlante
en el flujo de transferencia de calor en el intercamblador.

El ensuciamiento debe ser considerado como un material inde'seabte, el cual se adhiera a la
superficle d2 un intercamblador reduciendo asi la capacldad de transferir calor por el
intercambiador. En adiclén al efecto que tiene sobre la disminuclén en la transferencia de calor,
una pelicula delgada de depésito en el intercambiador puede reducir el area de seccién
transversal por donde fluye el flujo incrementando asi la rugosidad y calda de presion a través del
intercambiador. Este incremento en la calda de presién causa una disminucién en el flujo
requirigndose una mayor cantidad de bombeo. En algunos casos la caida de presidn puede ser
mas importante que la eficiencia en la conductividad térmica. '

La reiacidn entre Rd y t puede ser expresado por una ecuacion de la forma

Ry
T"‘PD""R e

la relacién de cambio debida a la resistencia por ensuciamiento con respecto al tiempo dRd/dt, ha
llegado a ser considerado como la diterencia entre la proporcién de deposicién gy y la proporcién
de remocion gg . Sin embargo, esta ecuacién debe ser usada como una ecuacién de forma
general de Rd, tomandose en cuenta que el fendémeno de incrustacion responde a fenomenos
inclertos que aun no han sido totaimente explicados. Existen algunos conceptos que deben
tomarse en cuenta para interpretar el concepto de Rd:

a) El valor de Rd puede incluir dos resistencias, una de cada Iado.del intercambiador; usualmente
es necesario conocer Ia temperatura de la pared del tubo para poder distinguir entre cada una
de estas dos

b) El modelo de! fujo de fluido en el intercambiador de calor debe conocerse, y por tanto, a
distribucion de temperaturas, un valor promedio de el coeficiente de transferencia de calor de
disefio Up puede ser obtenido de 18 Lhaw 32 La distribucién de temperaturas dentro del
intercambiador puede influenciar el verdadero valor de las “driving forces” usadas en la Cuwin
1. De cualquier forma se ha supuesto que el coeficiente de transferencia de calor no varia en
funcion de la posicion.

c) Usuaimente el espesor del ensuciamiento en el intercambiador variard de un punto a ofro, asl
como la distribucidn de temperaturas, y por tanto, la temperatura de la interface fluido-sélido. Si
el flux de transferencia de calor total se mantiene constante pero sabiendo que el flux local de
calor es controlado por e! espesor de ensuciamiento, existira una variacién de la temperatura
interfacial fluido-sdlido. Asi, si el valor del flux de calor es proporcionado por una reaccidn
nuclear, reaccién quimica o calentamiento eléctrico, la temperatura de la superficie serd fijada
por las caracteristicas de la capa de fluido sobre la superficie.

Si un intercambiador de calor es operado con un flujo local de calor constante, |a resistencia
por ensuciamiento sera dada por el incremento en la temperatura entre el metal y el flujo,
dividido por el flux de calor por unidad de area.

d) Si la temperatura en ei depdsito se incrementa lo suficlente, ei liquido atrapado puede
vaporizarse incrementando significativamente |a resistencia térmica de la incrustacion.
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e) Una vez que la incrustacién ha sido formada, la estructura de este sélido no necesariamente
permanece consgtante, pues la formacién de pequefios cristales dentro de estructuras mas
grandes pueda tener lugar.

f) Las variaciones en el espesor del ensuclamiento crea variaciones en la rugosidad de los
depésitos pudiendo de esta manera, aiterar e} coeficiente de transferencia entre la pared dej
tubo y el fluido. Estos cambios tendrdn como consecuencla una redistibucion de la
temperatura, la cual en su caso puede afectar el procesa de Incrustacién.

g) Debido al ensuciamiento, el area de flujo es graduaimente reducida y para aigunas condiciones
dadas de valores de flujo, el valor del coeficiente de transferencia de calor adyacente a la capa
de incrustante, se incrementa propiciando serias consecuencias en la interpretacion del valor
de Rd. En estas circunstancias, la resistencia térmica de la incrustacidn podria ser la
dominante siempre y cuando el bioqueo sea severo. -

Todas estas notas deben considerarse para poder asignar un vaior a la resistencia de el
ensuciamiento, a cual puede esconder considerabies variaciones locales, ademas, la forma en
que se comporta el ensuciamiento a través del tiempo depende de fa forma en que es operado el
fntercambiador.
El cambio en el coeficiente de transferencia de calor, asi como, el dei Crecimiento de la
incrustacidn se asocla a un cambio en la caida de presion. Este Ultimo en particular debido a la
perdida de area, pero sienda este el efecto menar si consideramas el substancial bloqueo que
ocurre en la superficie de! tubo. La principal causa, es usuaimente ef cambio en la rugosidad del
tubo. La base fisica es la analogla entre el momento y la transferencia de calor como ha sido
flustrado por la analogfa de Reynolds, en la cual
St=1i2 (A% Y)

Donde {, s ei factor de friccion dado por

f=tipa? Coss

donde t es la resistencia ai rayado del material, p 1a densidad del fluido y a es la mean velocidad,
E! numero de Stanton, esta entonces dado par

St=alpaCp ' &6
donde o es el coeficiente de transferencia de calor y Cp el calor especifico de! fluido.

La generalizacion semiempirica de esta relacidn que toma en cuenta la resistencia de la capa
sublaminar de el fluido es

jaPrist= 2 £isa

donde j es el j-factor para Ia transferencia de calor y Pr es ei nimero de Prandti. Un cambio enla
calda de presion ( y por tanto t ) implica un cambio « .

Como !a deposicién incrementa el espesor en e! ensuciamiento se pueden presentar hendiduras,
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El proceso de ensuciamiento debe ser clasificado dentro de al menos cinco grupos principales.

¢ Depositacion de particulas.

» Cristalizacidn ( puede presentarse en escamas o
escarchado ).

+ Corrosidn de la superficie de transferencia.

* Medio de reaccion quimica { puede la superficie no
ser uno de los participantes en la reaccion )

+ Bioldgico.

DETERMINACION DE
LOS VALORES DE INCRUSTACION

Inicialmente para el calculo de Rd's es necesario recopilar informacidn de proceso, siendo
preferible dividir esta en dos tipos; en la primera de las cuales se compone por estadlistica de
temperaturas de operacion, hojas de datos, asi como, informacién de construccién de los equipos
del Tren de Precalentamiento y Diagramas de Flujo de Proceso La segunda consiste en
caracteristicas fisicas de los fluidos que ceden calor as{ coma de! fluido que es necesarlo
calentar. Es imporante sobre todo conocer el factor acéntrico y de grades AP, pues a pariir de
estos dos, es posible conocer todas las caracteristicas fisicas suficientes, para realizar et calculo
de factores de ensuciamiento.

Cabe sedalar que en un equipo de proceso de transferencia de calor como los equipos que
componen el Tren de Precalentamiento de la Planla Calalllica. no es posible determinar
coeficientes de transferencia individuales debido a la imposibilidad de poder realizar medidas de
temperalura superficial en los tubos que componen un intercambiadar, y a menos, que se este
seguro que uno de los fluidos no incrusta en forma determinante, no se pueds determinar el valor
del coeficiente de transferencia restante. Por otro lado el calculo de los Rd's se determina de una
farma indirecta ya que se calcula a partir del conocimiento de los coeficientes de transferencia
globales:

Uc UD [T
Rd = ———%
Ue Up

Siendo el valor de Uc determinado por el ingeniero de diseio, tomandose de referencia para la
limpieza del equipe, mientras que e! valor de UD es el resultado del clculo del coeficiente de
transferencia de calor a partir de los valores de lemperatura que arroja la lileratura asi como de
las caracteristicas de los equipos de transferencia de calor. Esta Ultima se determina por la
ecuacién de transferencia:

Q=Up AAT Loan

El hecho de calcula coeficientes de transferencia de calor globales da lugar a que el calculo que a
continuacion se describe, proporcione Rd's globales.
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Debido a las diferencias en fa construccion
para los intercambiadores del Tren de
Precalentamiento, no es posible realizar el
cdlculo para los factores de diferencia de
temperatura (Ft) con una sola ecuacién para
todo el Tren; pues ei primer intercambiador, 6C,
esla disefiado con diez pasos por los tubos y
uno por la coraza, mientras que el
intercambiador 29C esta construido para dos
pasos por los tubos y dos por la coraza;
finalmente, el cambiador 8C ha sido diseflado
para seis pasos por los tubos y dos por la
coraza. Estos cambios en construccion tienen
diferentes ventajas uno de otros, pues, por
ejemplo se han comparado los valores de Ft en
intercambiadores 1-2 y 2-4 para fluidos que
operan con idénlicos rangos de temperalura,
demosirandose mayores ventajas en el arreglo
244, debido a los mayores cruces de
temperaturas permisibles.

La Luain 310 fue usada para calcular el factor
de diferencia de temperatura para el cambiador
6C, mientras que para los intercambiadores
29C y 8C se us0 18 Cuwinm 317,

La ecuacidn aplicada para el cambiador 6C es:

A= LETOF ]'
SUS—

S
ll‘c S 1Fc(TEe12)

RSN
IE:I + Fc(l?‘(l)\

Fig. 3.5 Cdleulo de tempe

- JRE 1 in(1-8)/(1-RS)

2~s(R+1-~lR’+1]

(R-1)m

Fta

2—S(R+1fw/R_’_:)

mientras que para los cambiadores 29C y 8C fue:

[R¥+112@ - )]nt-5)10-R 5)

[ 218-1-R+(2/s)/i-5Yi-RS +YRZ 41
n

2/8-1-R+(2/8)J(-S)i- RS)- YR? 41

ruuras caldrcas.
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Clleulo de eoeficiomtes de pared
olado tubos

Sider y Tate realizaron una correlacion en base
a los dalos de Morris y Whitman para el
calentamiento como el enfriamiento de varios
fluidos, principalmente fracciones de petréleo,
en flujos horizontales y verticales, legando a
una ecuacién para flujos después del rango de
transicion en la siguiente forma.

hD DG 08 Con vls " 014 leri2
= 0027} — —_) =
k N k Bw

Esta ecuacion dio una desviacion maxima de
aproximadamente +15% y -10% para ndmero
de Reynolds arriba de 10,000. Esta fue
obtenida para tubos, pefo puede ser usada
indiscriminadamente para tuberlas; siendo esta
ultima mas rugosa y por lo tanto producen mas
turbulencia para el mismo nimero de Reynolds.

Debldo a que se dirige el flujo del fiuido de la
coraza a lravés de los tubos, desde la parte
superior hasta la inferior, los coeficientes de
transferencia de calor son mayores que para el
flujo libre a lo largo de los ejes de los tubos. Los
mayores coeficientes ds transferencia se
originan por un aumento en la turbulencia como
consecuencla de las fluctuaciones debidas a la
reduccion en el 4rea entre los {ubos
adyacenles comparados con el drea de flujo
entre las hileras sucesivas.

El coeficiente de transferencia individual para e!
lado de la coraza, para valores de 2,000 a
10,000, 000 se representan con bastante
exactitud por la ecuacion:
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Fiy. 1.6 Cileulo de coeficientes de pared fado tubos.
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Fig. 1.7 Cileulo de cocficientes de pured lado coraza.
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La temperatura de la pared del tubo puede ser
computada a partir de las temperaturas
caldricas cuando tanto h, como h, son
conocidas,

Por otro lado es costumbre despreciar la
diferencia de temperatura a través del metal del
tubo y se considera que el tubo en su totaiidad
estd a la temperatura de la superficie externa
de la pared tw. Si la temperatura caiérica
exterior es Tc y la temperalura calérica interior
es tc y hio=hi(DI/DE), donde el subindice io se
refiere al valor del coeficiente dentro del lubo,
referido a la superficie exterior del tubo.
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Reemplazando las resistencias en los dos vitimos términos para coeficientes de peilcuia,
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Clleulo de i e

Determinar la resistencia de ensuciamiento de
un fluido, requiere de alguna técnica de
monitoreo, El procedimiento, cualquiera que
este sea, se basa en determinar la degradacién
que sufren los coeficientes globales de
transferencia de caior. Desde luego, se
requiere de algin disposivo de tipo
experimental que permita obtener Ia
informacién deseada, La obtencién de ios
valores locales o globales de ensuciamiento, el
lipo de calentamiento o enfriamiento utilizado y
cualquier otra informacién adicional requerida,
son los factores que determinan el disefio dei
equipo experimental.

En generai, es preferible determinar valores
locales mas que globales de ensuciamiento,
aunque esto no sea posible, sobre todo cuando
la geometrla de! equipo es compleja. Por lo que
hace ai medio de calentamiento, éste puede ser
eléctrico directo e indirecto, por condensacién
de un vapor o por calentamiento sensible con
un fluido usualmente liquido.

Fig. 39 Cifeulo de R,

Lo anterior queda determinado por la localizacién de la instaiacién, cuando ésta se ubica dentro

del area de una planta de operacién.

El método de monitoreo mas utilizado es el térmico. Este consiste en registrar por medio de
termocoples las temperaturas de la superficie de transferencia de calor y del seno dei fluido, Con
estos vaiores se pueden se pueden estimar ios valores del coeficiente de transferencia de calor

através del tiempo.

Otras técnicas de monitoreo disponibles inciuyen la observacién visual, técnicas fotograficas, uso

de microscopia, medicién de caida de presion, por radioactividad, analisis quimico, etc.

No debe perderse de visla que, cuaiquiera que sea la técnica utilizada, la determinacién del
comportamiento ensuciamiento-tiempo y su prediccién no es facil, dada la gran cantidad de

variables involucradas en el proceso.
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METODOLOGIA DE LINEALIZACION

Después de haber calculado los correspondientes valores de Rd's, se puede observar que
existen grandes variaciones del fendmeno. Por lo que serd necesario suavizar la curva para
poder desarrallar los caiculos dei estudio econémico y por tanto en Ia determinacién de los ciclos
6ptimos de fimpleza. De acuerdo a los esludios de Kern, 1a curva que describe ¢! fenémeno de la
lncru:‘t:cmn a ravés del iempo puede aproximarse empiricamente por medio de la sigulente
ecuacién.

R, = R* (1-e"“) 318

Donde R, = Valor de Ia resistencia por incrustacién en el
tiempo 0 { h 2 °F/Btu )

R* = Valor asintético de Ry

t = Tiempo de operacién (cualquier unidad de
fiempo)

fi = Constante que describe la proporcién de
ensuciamiento  (cualquier unidad de
tlempo)™*

¢ = Base de los logaritmos naturales
Como una simplificacion podemos considerar:

X, L 219
R, -‘-'"l?!'

Donde X% = es el espesor del depdsito formado at
tiempo 1 {ft). i

K = Conductividad . térmica del material
depositado (Btu/h ft °F)

Estudios tebricos han determinado que ia e 3.48 €S valida en la mayorla de fos casos. Siendo
asl, es necesario conocer dos conjuntos de datos de R* y } para realizar el calcule de acuerdo a
18 Leuari 3.08 . E! método mds simple para conocer estos dos valores es realizar dos mediciones
de la resistencia por ensuciamiento R, ai tiempo {; y R, a un tiempo t,; cbviamente t,>t, y R>R;.
Asl, 1a ecuacién L. 3:: e puede resolver simultaneamente para asl conocer et valor de las
constantes Ry .

Afortunadamente un método mas simple ha sido desarrolfado para resover el sistema de
ecuaciones anteriormente mencionado, slendo necesario el uso de las monogramas para
encontrar et vajorde R*y .

Para usar estos nomogramas es necesario seguir una serie de pasos después de haber
calculado los slguientes vaiores:

Bab— y u=&

t Ry
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en los siguientes pasos es necesario el uso de los nomogramas.

® Encontrar el punto de Interseccidn (punto A) entre los valores
conocidos de 0 y a en el nomograma No 1.

@ Trazar una linea recta entre el punto A, con el valor conacido de 0 en

la primera regla del nomograma, extendiendo esta linea hasta la regla
titulada "v"

@ Trazar una nueva linea desde el punto encontrado en la regla "Y"
hasta el valor conacido de R,.

Asl puede conocerse el valor de R* en el punto de interseccién dado por las reglas "Y" y "Rt"

@ En el segundo nomograma, serd necesario trazar una linea entre el
valor "Y", que es el valor intermedio que se encontré por medio del
anterior nomograma y t,

® Asl, se leera el resultado de 8 en el punto de interseccion dado por la
escala nombrada "p".

@ Trazar una nueva linea desde el punto encontrado en la regla "Y"
hasta el valor conacido de R,.

Debe enfatizarse que el valor de t y P son reclprocos, es declr sl las unidades de t son dlas,

entonces las unidades de p seran dlas™.
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El lercer nomograma puede ser
usado de diferentes maneras, por
ejemplo, puede determinarse cual
es el valor de la reslstencia debida
¢l ensuciamiento, R,, cual sera este
valor a un determinado tlempo, t,
proveer la conductividad térmica de
un material conocido o calcular la
conductividad térmica siempre y
cuando conozcamos e} espesor de
este depasito.

Y = the turmatists tesult

GBEGEE & BE B &

Eeg ke #
L=

Nomograma 4.2 Cdleulo def valor de b

@ Trazar un recta entre los valores conocidos de p y t en cada una de jas
respectivas escalas, extendiendo esta hasta la linea de referencia
uno. Nombrar este punto como A,

@ Transferir este valor A de 1a linea de referencia uno, hasta la linea de
referencia dos, usando como ayuda fas ineas gufa. Nombrar este
punto como A’

@ Conectar el punto A', con el valof conocido de R*, extendiendo esta
linea hasta la interseccion con R,, siendo este et resullado para R, .

© Sl lo que se desea saber es el valor del espesor de Ja incrustacién, Xt,
y &l valor de la conductividad es conocido, serd necesario razar una
Itnea recta enlre el valor de Rt y et valor conocido de K y leer el valor
de Xt en la respectiva escala. Consecuentements, se puede canocer
el valor de K, conociéndose el valor de Xt.

Por uitimo, el Gfimo nomograma puede ser usado en la prediccién da la
resistencia por ensuciamiento a un porcentaje determinado del valor asintético
da R* o del valor de R deseado. E! procedimiento para este propdsito es el
siguiente.

@ Buscar el valor deseado o calculado de R en la escala de Rty trazar
una linea entre este valor y el valor conocido de R*; extendiendo esta,
hasta la Linea de Referencia 2,. Nombrar este punto como A1,

@ Transferir f punto A1, de la Linea de Referencla 2, hasta la Linea de
Referencla 1, usando las lineas gufa. Marcar este punto como A,

@ Trazar una !inea recta entre el punto A y el valor da p. Leer el
resultado final de t, en et punto de interseccién con la escata det.
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Rd’s CALCULADOS PARA EL
TREN DE PRECALENTAMIENTO DE LA FCC
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‘Fig. 4.1 Tren de precalentumiento de la Planta Catafitica
Nimero Uno

CAPITULO

4

RESULTADOS

A continuacion se aplica Ja metodologia explicada
anteriormente al calculo de Rd's para los
intercambladores del tren de precalentamiento de
la Planta Catalitica Nimero Uno de la Refineria
Miguel Hidalgo.

Como se explicé en el capitulo 2, el gaséleo
fresco de carga entra a la planta ya sea
caliente a 188 °C procedente de la planta de
Destilacion Combinada, o frlo a 66 °C de los
tanques de almacenamiento.

Para que el gaséleo pueda ser procesado en la
Planta, es necesario que cumpla las condicio-

nes de disefo para la temperatura de entrada del Reactor ( 337 °C ). Esta debera ser
proporcionada por los intercambiadores que componen el tren de precalentamiento (6C, 29C y
8C) y por el calentador. El objetivo del tren de precalentamiento es aprovechar el calor del fondo
de |a torre precalentando la materia prima ~— gaséleo —, para que en el calentador no se queme
una cantidad de combustible, cuyo calor, puede ser proporclonado por las corrientes calientes
dentro de la planta, en este caso del aceite decantado a tanques, del aceite ciclico pesado que se
recircula a 1a Fraccionadora y de la recirculacion de residuo.
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Rd's CALCULADOS

Debido a que en la Planta Catalltica no se cuenta con una relacion de fechas de limpieza, no se
pudo contar con un punto de referencia, a partir del'cual se pudiera contabilizar el fenémeno de
incrustaclon. Asi que el primer paso que se dio para la localizaclén de este punto fue la
recopilacion de informacién de mantenimiento correctivo al que hablan sido sometido los
intercambiadores asl como la recopilacién de estadistica de proceso. Fue asl, que se determiné
hacer los primeros calculos de Rd's para el cambiador 29C, pues este cuenta con un haz de
tubos renovado, slendo de esta manera, ! equipo mas “nuevo” da! tren de precalentamiento.

Debido a que la limpleza del equipo de intercambio de calor no es de! todo efectiva, que las
velocidades de los flujos son muy pequefios al iniciar la operacion y siendo el arranque de la
planta la parte mas delicada en la operacién; los valores minimos de Rd's que arroja el calculo en
base a la estadistica de operacién, nunca podran contabilizare a partir de cero.

Teniendo lo anterior en mente, el calculo de Rd's que se realizaron para el intercambiador 29C,
sefialan que la ultima limpieza en el Tren de Precalentamiento fue efectuado en el mes de
Diciembre de 1994, ya que se observa que le proceso llego a estabilizarse a mediados del mes
de Enero de 1995; como se deduce de la grafica de Rd's v.s. Tiempo para el mismo
intercambiador.

Con referencia a este punto. y suponiendo que todo el tren de precalentamiento fue limpiado en
la fecha anteriormente sefalada, se procedié a la recopilacién de estadistica operacional para el
resto de los equipos del Tren de Precalentamiento, realizandose después el calculo de Rd's y el
estudio comparativo para cada uno de ellos.

A continuacion sa describen graficamente los resuitados de Rd's para cada uno de los equlpos -

del Tren de Precaientamiento y al final del capltulo, se describe el estudio econdmico de
operacién, asl como, los ciclos éptimos de limpieza respectivos.
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Rd’s CALCULADOS PARA EL CAMBIADOR 6C

Costumer
Address
Plart location
Service of unil
Size
No. unitz__1_Shells units

34in X 240in X 2837 f*2
i_Connin

Tipe
__Series

DECANTED Oil-FRESH FEED EXCHANGER

1-36-64H (AET)
\_Paraiiel _ 1

Job No.

File

Inquiry No.
Dale

ilem No.
Surface/sheil
Surface/unil

6C
1781
1781

2
firz

PERFORMANCE OF ONE UNIT

Fluid Allocation

Fluid Name

Total Fivid

APi Promedio

Spedific Gravity
Viscosity Liquid
Molecular Wight. Liquid
Molecular Weghl. Vapor
Specific Heat

Thermal Conductivity
Latent Heat
Temperature (In Out)
operalion Pressure
Velocity

Pressure Drop. Aliow / Caic.
Fouling Resistanca

Sell side

Tuba Side

Gas Ol

Acsitedecantade

ibhe

Blwib F

psig
fUsec
psig

an

527400

0,794
s

0576

! 393
140

448 A9SAFT
10

08 ‘

660

50660

0907

0.634

400
90
225
5.5

Heal Exchanged - BTU/ HR
| Transfer Rale Service

700000

42 Clean 504

M.T.0. (Comrected)

934

Total Fouling Allowance . 0.0066

CONSTRUCTION OF UNIT

Sel side

Tube Side

Desing Pressure
Desing Temperature
Ns. Passes
Coneclions
Size and

-Rating

340
435
1
iN 8in OUTGBin

M RE

220
690
10

J01RE

NG 12

JubeNo. 350 . OD _ 1in
 Tube.caract. 1D 0.782_in.

Length 240 in
Mategal

[}

Shell D Win
Defleclores  Espadado (B)

oD
16in*

De 089 in

1

25

SupINT_0.5i0°2___Pilch

Pressure drop for aliemate operation
ecual lo 15.5 PSIG

Free net area = 94.5 SQ. IN

25 SupEXT 02018 M2 .
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Se siguid la metodologla para el célculo de Rd’s obteniéndose los siguientes resuitados

TABLA DE RESULTADOS PARA CAMBIADOR 6C

FECHA

5 Enero
12 Enero
19 Enero
2 Feb,
9 Feh.
17 Feh.
24 Feb.
3 Marzo
10 Marzo
17 Marzo
28 Marzo
7 Abiil
14 Abril
21 Abril
28 Abyil
1 Junio
15 Junlo
22 Junio
7 Julio
14 Jullo
21 Julio
28 Julio

uo

Uservicio

30
8
10
A
20
34
26
34
48
26
30
27
24
20
27
13
2
19
3
7
27
4

Rd's

0.0175
0.1245
0.0616
0.0151
0.0248
0.0108
0.0218
0.0108
0.0091
0.0215

" 0.0151

0.0149
0.0189
0.0264
0.0167
0.0463
0.2970
0.0190
0.2061
0.0896
0.0118
0.15651
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Rd'e Cambiador 6C

02500

0150 }

00%00

s 1" 2 1" ] " 1 at 3 " 1 1 1 n

Enwe Enwe Feo fo Mats Mats Abt Abrt Maya Moy e dave Abe e
L

Fig. 4.2 Factores de obstruccidn correspondientes af
intervambiador 6('

La evaluacion de los coeficientes de transferencia individuales, depende de diversos factores
tales como: propiedades fisicas de los fluidos, geometria del equipo asi como de las velocidades
de los fluidos del lado de la coraza y dentro de los fubos.

Enla Jym 2.2, se puede notar una variacion fuera de lo esperado -consultar capitulo 3-, para el
primer intercambiador del Tren de Precalentamiento. Se ha podido observar en el célculo de los
coeficienies de transferencia de calor de los intercambiadores del Tren de Precalentamiento que
la pelicula controlante en los intercambladures se encuentra dentro de los tubos, pues pequefias
variaciones en la velocidad de los fluidos, asl como de sus caracteristicas flsicas, tienen una gran
influencia en el valor calculado de los coeficientes de transferencia de calor individuales y por
tanto del valor del coeficiente de ensuciamiento (Rd's).

Existe un gran aumento en los valores calculados para los Rd's en las fechas correspondientes al
12 de Enero, 15 de Junio y 7 de Julio, como se puede observar en la Jyw. 4.2 Haclendo una
comparacion con la Jyu 4.3 , puede apreciarse, que estas variaciones de Rd's van acompafiados
por la presencia de bajos flujos del aceite decantado a tanques del lado de los tubos.

La baja velocidad del lado de los tubos, asegura una disminucién de los coeficientes de
transferencia individual y global, lo que induce a la necesidad de un aumento en el drea de
transferencia de calor requerida, es decir, el intercambiador es incapaz de trabajar con la carga
térmica para la cual fue diseflado.



FLUJO DE ACEITE DECANTADO A TANQUES

300g §

200

0 : : : R st e ;
$Eem tEwo 2 f  N7Fb e Mo 7 AM NAM 1 Mk 1Sdne 7 A 3 A
mes '

Fig. 4.3 Variacidn de flujo para el Aceite Decantado a Tanques
en el equipo 6C de acuerdd a su condicion de incrustacin

El valor del flujo de disefio del aceite decantado a tanques, es de 6320 B/D, sin embargo, como
puede observarse en los valores calculados de este flujo, la mayor parte del tiempo se opera a un
porcentaje muy Inferior al sefialado por el diseflo.

Debido a lo anterior, los valores de Rd's reportados para el cambiador crecen en forma
desmesurada, pero no porque el intercambiador este sucio, sino por condiciones de operacién
fuera de limites racionales de disefio. Siendo de esta manera, no se pudo realizar e estudio
econdmico y mucho tienos la determinacidn de los ciclos optimos de limpieza para este
intercamblador.

Es importante reconocer, que existen algunos problemas operativos para este Intercambiador,
pues se ha nolado en a estadistica de diseflo, y después constatado por ml en planta, el hecho
de que en algunos casos el intercambiador no cumple con su funcién de precalentader, pues las
fechas correspondientes al 26 de Enero de 1995 y 8 de Junio del mismo aflo, el intercambiador
enfrié la carga. Tal vez, el problema anterior pueda resclverse dando un mantenimiento mas
peri¢dico a la instrumentacion, pues carece de sentido el hecho de tomar una estadlstica con
instrumentos en mal estado.
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Rd's CALCULADOS PARA EL CAMBIADOR 29C

Job Neo.
Costumer File
Address Inquiry No.
Plant focation Date
Service of unit HEAVY CICLE OIL EXCHANGER-FRESH FEED EXCHANGER flem No. 29-C
Siza 340X 240in X 2837 N*2 Type 1-38-84H (AET) Swface/shell 3440 %2
 No.units 1 Shellsunits 1 Conpin _ Sedes f Paralel 1 Sufaceunt . 3440f%2 |
PERFORMANCE OF ONE UNIT
Fluld Allocation Seil side Tube Side
Fluid Name Gas Qil Acaite decantado
Total Fluid ibhr 527400 018100
AP| Promedio 4.9
Specific Gravity 0.792 0.754 0.778 0.819
Viscoslty Liquid CP cp 18 0.96 047 082
Molecular Wight. Liquid
Molecular Weght. Vapor
Spacific Heat Biub F 0.59 0602
Tharmal Conductivity .
Latant Hoat
Temperature ({In Out) 382 488 800 510
operation Pressure psig 130(4) 75(4)
Velocily f/sec (). ( (1).
Pressura Drop. Aow / Calc.  psig 10-(t) 10-(1)
| Fouling Resistance 0.003 I 0,003
Heat Exchanged - BTU/ HR 33,500,000 A.T.D. (Conected)
| Transfer Rata Sefvice Clean Totai Fouling Allowance |
CONSTRUCTION OF UNIT
Sell side Tuba Side i
Desing Prassute 340 225 i
Desing Tampeiature 515 825 :
No. Passes 1 2 E
Cenections :
Slze and
Rating !
| TubeNo. 684 . OD _1in  length 24000 BWG 12 SupINT 05in*2 _ Pilch 125
| Tubecaract, IO Q782 I Maleriat 82 &&EX_I__LZLLJL}..___._A
Shell D 39 oD De 089 in
Deflectores  Espaciade (B) 18in** (1). By vendor
(2). Sec. sheet of generat remarks 1
(3). Atmosferic pressure, ;
(4). Tentative i
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El segundo intercambiador por el que se caiienta el gaséleo es el conocido con el nombre de
29C. Este equipo es del tipo 1-2, puesto que existe una corriente en serie ( lado coraza ) y dos
corrientes en paralelo ( lado tubos ). Este equipo fue diseflado para un servicio de 3.7 MM Btu / hr
Desafortunadamente los datos de coeficiente de Transferencia de calor limpio y sucio, no fueron
proporcionados por el fabricante, sin embargo si se proporciona el dato del ensuciamiento
permitido para el equipo, siendo este de .003

Siguiendo la metodologla de cdlculo par Rd's se obtuvieron los siguientes datos:

TABLA DE RESULTADOS PARA CAMBIADOR 29C
FECHA Uo U servicio Rd's
5 Enero 47 44 0.0017
12 Enero 47 45 0.0013
19 Enero 51 48 0.0010
26 Enero 56 §1 0.0016
2 Feb. 48 43 0.0026
9 Feb. 51 42 0.0043
17 Feb. 46 37 0.0051
3 Marzo 44 M 0.0069
10 Marzo 50 a7 ' 0.0069
17 Marzo 51 37 0.0076
28 Marzo 43 34 0.0061
7 Abril 51 39 0.0062
14 Abril 51 41 0.0048
21 Abril 45 3 0.0076
28 Abril 55 27 0.019%1
1 Junio 42 29 0.0103
8 Junio 48 34 0.0087
15 Junio 47 31 0.0112
22 Junio 41 26 0.0138
7 Juiio 39 27 © 0.0117
14 Julio 2 21 0.0176
21 Jullo kY| 24 0.0089
28 Julio 39 23 0.0174
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Fig. 4.4 Factores de obstriccion correspondientes al
intercambiador 29C

En la grafica de Rd's se puede observar perfectamente el periodo de induccién a lo largo del mes
de Enero, la existencia de este periodo implica que el material que usualmente se deposita
encuentra alguna dificultad para adherirse a la superficie de! metal, y solo después de algun
tiempo ( a finales de Enero ), se adhieren pequeftas particulas que forman una pelicula delgada
sobre la superficie del tubo, donde a otras particulas se les facilitara la acumulaclén y por tanto se
observara un aumento en el ensuciamiento, como puede observarse a partir del mes de Febrero,

El factor que influye en la existencia de! periodo de introduccién es aguel proporcionado por la
remocidn gy cuando es mayor que la proporcién a la deposicion g, .

dry
'F('“"’D"“'R . leat

Sin embargo la ecuacién anterior debe lomarse como una ecuacién de forma general de RF, ya
que debe tomarse en cuenta que el fenémeno de Incrustacion responde a fendmenos Inciertos
que aun no han sido del todo explicados.

A partir de los Ultimos dias del mes de Enero, se puede observar un incremento en la proporcidn

de la deposicién, presentandose este fendmeno hasta finales del mes de Marzo. Siendo en este
momento predominante el fenémeno de la deposicién ¢ .
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Fig. 4.5 Descripcion del ensuciamiento
como una funcisn del tiempo

La proporcion a la deposicion, asl como, la proporcion al arrastre, solo se equilibian a partir de
mediados de Julio, como se puede deducir a partir del comportamiento erratico de los valores de
Rd's a partir de este mes. Esto puede debeise a que el material mas incrustante se encuentra en
&l interior de los tubos, llegado a disminuir el area libre por el cual corre el fluido, aumentando la
velocidad del flujo y de esta manera, desprendiendo parte de la incrustacion, dando como
consecuencia que el valor de Rd's decaiga como se puede apreciar en los Ultimos meses en la
grafica de Rd's.

A partir de este momento, se observa una calda brusca en el valor del coeficiente de
transferencia de calor de diselo, que se ha comportado hasta ese momento de forma casi lineal
através de los meses de Enero hasta finales de Marzo.

Como puede observarse, el valor del ensuciamiento permitido que fue calculado por el fabricante
con un valor de 0.006, fue rebasado a partir del mes de Febrero, llegando a ser de hasta 0.0176
en el mes de Julio, donde el fendmeno ha liegado ya a un valor asintético.

El valor del ensuciamiento a través del tiempo puede ser representado por Ia siguiente ecuacion:

R/ *=0.0139(1-e'"
Lia2

Donde 0 esta representado por 1, 2, 3, ... semanas a partir de Febrero de 1995.
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Esta ecuacion ha sido graficada en la J,.» 4.5 en la cual se puede obseivar que el fenémeno no
comienza desde un valor de cero. como algunos libros de la bibliografia consideran. entre ellos
HTFS.

Debido al hecho de que el haz de tubos del intercambiador 29C es el mas nuevo de los
intercambiadores que comprenden el Tren de Precalentamiento de la Planta Calalltica, las tres
etapas por las que usualmente debe pasar el ensuciamiento se presentan, esto es: inducclén,
incremento y estabilizacion.

Un haz nuevo influye en el fendémeno de incrustacion, debido a que el material que usualmente
ensucia la superficie de los tubos no encuentra hendiduras en donde iniciar el crecimiento de
ascamas que forman el ensuciamiento, pues la corrosién no a afectado la superficie del tubo
haciéndolo mds rugoso y efectandose el proceso anterior. Asl, debido a que este equipo funclona
como "nuevo", tarda mas tiempo en ensuciarse.

El fenémeno de incrustacion se presenta en la superficie de los tubos debido a que las sales
disueltas en los fluidos tienen una mayor concentracién en la superficie de transferencia, debido a
que las sales disueltas en el fluido caliente, en la superficie de los tubos se enff(a, creando una
capa pequefia en la que la concenlracidon es mayor debido a la supersaturacion en la
concentracion de sales de esta capa.

El fenémeno de incrustacion en la Refineria se presenta debido a que las sales disueltas en los
fluidos tienen a sobresalurar a este Lltimo cuando se enfrla, este fendmeno se desarrolla en la
superficie interior de los tubos creando una capa pequefa en esta, preparando asl, la superficie
del tubo a materiales mas grandes observandose un crecimlento mas rapido a partir de este
fendmeno.
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Rd’s CALCULADOS PARA EL CAMBIADOR 8C

Castumer
Address

Plant location
Service of unit
Size

Tpe

HEAVY CICLE Ol EXCHANGER FRESH FEED EXCHANGER
34in X 240 in X 2837 12
No.unids_ 1 _Shelsunits 4 Connln  2Sedes 2 Paralll 2 Sufacaiunit 11348 #'2 |

1-36-84H (AET)

Job No.

File

Inquiry No.
Date

{tem No.
Sufaceishel

81,2, 3,4
2837 M

PERFORMANCE OF ONE UNIT

Fluid Allocation
Fluid Name
Total Fluld

AP| Promedio
Specific Gravity
Viscosity Liqud CP
Molecular Wight. Liquid
Molecular Weght Vapor
Specific Heat

Thermal Conducsivity
Latent Heat

Tamperature (1~ Out)
operation Pressure

Velacity

Pressure Drop. Alow / Caic.
| Fouling Resistanae

Sell side

Tube Side

Gas O

Acsite

cP

Blutb F

peig
fsec
psig

0.785
1.35

400

527400

0.6144

258
"

0.744
0487

513

0.843
0.5¢

870

200000

0.941
13

0.5485

450
85
248
10

Haat Exchangec - BTWHR

35000000

M.T.D. (Carrected)
Total Fou

758

TansforRaleSevie 407 Clean 85

ance.__ 0.0063 |

CONSTRUCTION OF UMIT

Soll side

Tube Side

Desing Pressure
Desing Temperature
No. Passes
Canections

Size and

o
510
1

15
73
8

_Rating
| TubelNo. 542 OD _ tin  length 240in  BWG 12 SupINT 08in"2  Pich 125

20 SupEXT Q2618 %2 . |

| Tubecarad, \C 0782 o Maledal C
Sheli C 3in 0D De 089 in
Deflectores  Espadado (B) 12 in"
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El dltimo intercambiador del Tren de Precalentamiento, fue nombrado 8C. Este equipo esta
formado por cuatro intercambiadores cuyas carrientes fueron arregladas en forma dos serie, dos
paralelo. Siendo diseflados para el intercambio de 3.6 MMBIu/hr en una superficie total de
113481 con un coeficiente de transferencia timpla de 55, unc de serviclo de 40.7 y un factor de

incrustacion de .0083.

TABLA DE RESULTADOS PARA CAMBIADOR 8C

12 Enero
19 Enero
17 Feb. .
24 Feb.
3 Marzo
10 Marzo
17 Marzo
28 Marzo
14 Abiil
21 Abiil
28 Abril
1 Junio
8 Junio
15 Junio
22 Junio
7 Julio
14 Julio
21 Julio
28 Julio

59
48
38
47
59
67
59
69
67
70
88
49

52
46

54

85

U servicio,

Rd's

0.0129
0.015%
0.0111
0.0322
0.0199
0.01687
0.0088
0.0127
0.0118
0.0121
0.01585
0.0222
0.0208
0.0172
0.0159
0.0214
00213
0.0244
0.0328
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Ri's PARA CAMBIADORES §C

§ Enem 13 e Ui 10 Marto 2 Mo n R 1 Anio 1% Jivo 1 Mo 2t Mo

Fig. 4.6 Factores de obstruccion comespondientes uf
intercambiador 8

El fendmeno de incrustacion del intercambiador 8C, tiene un comportamiento mas erratico que el
del intercambiador 29C, sin embargo esla denlro del comportamiento previsto por la literatura. E|
comportamiento ematico del fendmeno de incrustacién en este Inlercambiador puede deberse al
haz de tubos, el cual tiene un liempo de mayor uso respecto a los olros dos Inlercambiadores,
pues como puede esperarse, este haz de tubos por ser méas viejo, tiende a incrustarse mas rapido
debido a la gran cantidad de imperfecciones presentes en la superficie de los tubes, teniendo de
esta manera una mayor desventaja operaliva a bajas velocidades que el inlercambiador
intercambiador 28C, pues atin cuando este limpio el inlercambiador 8C, es més facii la deposicion
de material Incrustante debido a las imparfecclones presentes en el equipo debido a su corrosién e
imparfecciones originadas en su limpieza.

R,
ot P0T9R Ecd3

Se puede deducir que la proporcion a la remocién ¢z es mucho menor que la proporcién a la
deposicién gp como consecuencia de las imperfecciones en los tubos, por lo cual es poco
probable que se presenten las diferentes elapas por ias que debe atravesar el fendmeno de
incrustacién o si estas se presentan, se dardn en forma imperceplibie.
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Rd's CAMBIADORES C
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Fig. 4.7 Descnipeidn del ensuciamiento
como una funcién del tiempo

El valor del factor de ensuciamiento recomendado por el fabricante es de .0063. Después de
consultar la Ty 4.1, Se puede constatar que este valor ha sido sobrepasado a partir de
mediados del mes de Febrero.

El valor a través del liempo puede ser representado por la siguiente ecuacion:

Ry® =0.065 (-
Loaa

Donde 6 esta representado por 1, 2, 3, ... semanas.
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LOS COEFICIENTES GLOBALES DE TRANSFERENCIA
Y SU RELACION CON LA EFICIENCIA A LA TRANSFERENCIA DE CALOR

A lravés del tiempo se puede notar un decremento en la transferencia de calor de los equipos del
Tren de Precalentamiento. Esta disminucién puede apreciarse de mejor forma por 8 Ty 4.5 €n
la cual se han graficado la eficiencia de operacién con respecto al tiempo para los
Intercambiadores 29Cy 8C. :

La ecuacitn que predice la variacién de la transferencia de calor es:
Q=UVAAT Leas

Sabemos que para un Intercambiador de! Tren de Precalentamiento, el area es conocida y
constante a fravés del tiempo, asi que la variaclon en la transferencia de calor solo puede
deberse al coeficiente de transferencia y a la diferencia de temperaturas. Esta Ultima es
dependiente de caracteristicas fisicas de los fluidos de! proceso y a 8u vez del ensuciamiento que
se presenta en el equipo, es por esto, que el coeficiente glabal de transferencia es un factor muy
importante en la Luuim 4.5. ) )

Como sabemos, existen dos tipos del coeficiente global de transferencia de calor, los cuales
explican diferentes fendmenos en el equipo. El primero, es el coeficiente de disefio Uy, este es
usado por el ingeniero de disefio, para realizar el calculo de yn equipo para el cual se esta
tomando en cuenta el ensuciamiento que presenta el equipo a través del tiempo, slendo asi un
factor muy importante para la eficiente transferencia de calor en el equipo.

En las Jywu 210y 441 S€ puede apreciar un comportamiento para Up casi lineal en fos dos
intercambiadores, debido a las pocas variaciones de la velocldad del gastieo. Este
comportamiento se mantiene hasta el mes de Junio, donde para el Intercambiador 29C se
observa una calda brusca como consecuencla, en estas fachas, de la alimentacién accidental de
sal al proceso, debiéndose variar condiciones de operacion de una manera drastica,

49



'L}

as

arR

Qs

on

s

an

an

;) SR o sk

Ecancia de cpsrackin para cantiacky 2C

5 2 0 ” 8 a
&wo Gwo Ewo Fa f& Fy Mo Moo Mz e Yo

Fig. 4.8 Vaniacion de (s eficiencia de operacidn para cambiador 29C
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Fig. 4.9 Vaniacisn de la eficiencia de vperacin para intercambiador ¢
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Fig. 4.10 Coeficiente e transferencia de calor de disefio para el intercambiador 29¢
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Fig. 4.11 Cocficiente de transferencia de calor de disedo para ef intercambiador 8C



El otro coeficiente de transferencia de calor, es el llamado de servicio U, este hace referencia a
1as condiciones de operacion, y por lo tanto, a la variacién de las temperaluras a través del

tiempo para el intercambiador,

Longitud

Fig. 413

A lravés del

Inicialmente el intercambiador se encuentra
limpio y para un arreglo en contracorriente
pura, el perfil de temperatura en funcién de la
longitud del equipo, se muestra en la Jye 4.2.
tiempo, el intercambiador
comienza a ensuciarse, afectandose la
transferencia de calor. En 1as Fyus 4.12y 4.13 58
pueden observar las consecuencias de esta
variacion en la transferencia. En estas se han
representado las temperaturas de entrada del
fluido frlo y caliente con los puntos (A y a), las
cuales se consideraron constantes a través del
tiempo. La temperatura de salida de los fiuidos
(B y b) tienden a desplazarse con el tiempo
hacia fos puntos (C y ¢) como consecuencia del
fenémeno de incrustacion que se presenta en
el equipo.

La cantidad de calor transferido por unidad de area es dependiente de la diferencia de
temperaturas entre los fluidos, asl como, de la resistencia que ofrezca el medio conductor. Esta
resistencia es una combinacion de las resistencias ofrecidas por las propiedades de los fluidos, la
pared que los contiene, asi como la capa de malerial depositado a ambos lados de las paredes.

Esta transferencia esta dada por la ecuacién :

Q=UAAT Lae
donde
1 1
[ S S — "
3.7
RT _1+..J._.+.l.'ﬂ "‘Ro"’Ria

hy

o knm

El aumento del acercamiento de los fluidos, tiene como consecuencia una disminucion en la
transferencia de calor, asl como, de los coeficientes individuales hi y hio, disminuyendo el valor
del coeficiente global * U *, como se muestra en las Fyuw: 4.14y 4.15
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Fig. 4.14 Coeficientes de transferencia de calor de servicio para ef intercambiador 29C
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Fig. 4.15 Coeficientes de transferencia de calor de servicio para el intercambiador 8¢




CAPITULO

5

CICLOS OPTIMOS
DE LIMPIEZA

CICLOS OPTIMOS DE LIMPIEZA.

La determinacidn de los cicios dptimos de limpleza es uno de los principales objetivos de!
presente proyecto; estos son de primordial importancia para mantener up buen funcionamiento
de operacion, dando la oportunidad al ingeniero de proceso de conocer el tiempo mas adecuado
para efectuar e! mantenimiento del Tren de Precalentamiento. Asl, se evitara el derroche de gas
en el calentador como resultado del ensuciamiento del Tren.

Estos ciclos de limpieza fueron determinados para los equipos nombrados 29C y 8C; mientras

que, para el equipo 6C, el estudio no fue realizado, debido a problemas operacionales
consistentes en bajas velocidades que presenta este.
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DETERMINACION DE LOS
CICLOS OPTIMOS DE LIMPIEZA

Existen muchos modelos muy simples de ensuciamiento en la literatura que calculan el ptimo
periodo para la operacion de un equipo. Esto se debe a que las suposiciones y simplificaciones
en que se basan estos modelos, proporcionan un periodo éptimo. Sin embargo, un analisis mas
riguroso indica que los costos debidos al ensuciamiento, los cuaies queremos minimizar, puede
observarse un minimo y un maximo en ciertas condiciones; esto debe ser aprovechado para
encontrar el punto adecuado del tiempo de operacion.

Ei modelo que se empled para calcular el fendmeno de incrustacidn, fue el de Kern-Seaton, ya
que segun |a literatura es el mas adecuado en el estudio de corrientes en una refineria.

R(0)=R/*(1-¢ VY
Esle modelo asume que e! intercambiador esta totalmente limpio en el estado inicial -después
que se iimpio el equipo-, es decir que Rf=0 cuando 8 =0. En un caso real, esto no sueie ser asl,
ya que la efectividad en la limpieza debe ser tomada en cuenta
Ri(©)= R/ - (R*-RP)e ™) Lisy
Donde Ry es el sobrante del ensuciamiento lado tubo y corazaa8 = 0.

Los costos descrilos en los siguientes parrafos se explicaran en forma generai para el esquema
de la Jyus 5.1y después se aplicaron al problema que nos ocupa.

4 Ecuaciones para determinar el comportamiento del equipo de transferencia,

P‘:'.c " £es02
Con el fin de hacer un modelo general se usara K -
el nimero de unidades de transferencia ( NTU ) Ep = s
-c,. ] ¢
La eficiencia en la transferencia de calor viene { 1-2

dada por la reiacién:
£, es la eficlencia de un intercambiador con 2,

£is5.10 4,6, elc, pasos por los tubos

E=
Qrax

2 lesa3
[T%d -
s dacir, la relacion entre el calor real que debe hc"*ew(-NUT-v/'-fC’ ) ]
transferir el intercambiador y la maxima "“‘(““‘”’—‘-}"
canlidad de calor que puede transferir el 1-enp{NUT14C )
intercambiador.
Asi, la cantidad de calor que debe ser siendoCel valor del cociente:
transferida por el intercambiador es:
C= GCiin, o5
Q= Quu-Ey est Cinax
donde el signo €, se refiere a la eficiencia de un (W . Cp) ‘ Osas
intercambiador con n pasos por el lado de la ' S Jmin,
coraza y 2n, 4n, 6n, etc., pasos por 1os tubos. Ww-Cp),..



\\1%

“~--———— Te

Fig. 5.16 Descripcidn de un tren de precalentamiento

Debe tomarse en cuenta que el valor de Cp,
hace referencia a la corriente que calienta.

Qnmax = Con (T~ Tel) P
C puede ser calculado conaciendo:
C=(WCp (AT ) Lsar

donde x puede ser min 0 max; por ejemplo para
la corriente fria

0 [AXAT]
G .,
.2 (),
(1),

representando la ecuacién anterior en funcién
de temperaturas.

Listy

(7hl Thu )

@.-7.)

Como es de suponerse la efectividad decae en
funcidn del tiempo y tomando Thi y Tci
constantes, cuando Tho y Tco son funciones de
tiempo, podremos calcular el calor en funcién
del tiempo de |a siguiente manera

C=

Q0)=Qnue(0)=WAH () CLis2
Donde AH(0) invoiucra la diferencla de
temperaturas para la corriente calients, (o
mismo sucede para la corriente frla).

Con base ala ecuacién de Lee-Kesler tenemos
Qs (9)/ Wa = (A, Ty + A Ty T4 Ay Ty )

- (A Tho (0) + A2 T, “ (8)
+ Ay T (0))

Lesa

El Numero de Unidades de Transferencia esta
dado por.

NTU (8) = U (0) Ay / Cony L5
y U (0) esta dado por
U(0)= 1 1 Les.21

combinando las ecuaciones anteriores nosotros
podemos calcular ei valor de la eficiencia en el
tiempo ¢, (0)
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Fig. 5.17 Descripcidn de un tren de precalentamiento

By PASS

O consimo adictonal de combustible debido a ln euiia e
efictenctin de La transferencla de calor.

Para una operacién contintta entre el dia cero y
eldia®

i

Cu ©)=24- (100) (FOEB) JAQ(O)'”

donde AQ es el calor no recobrado por el
intercambiador, el cual es suministrado por el
combustible quemado en el calentador para

~ mantener la temperatura de salida del crudo.
AQ(0) = Qo €n(0) lovg * Qac E0) L2525

AQ(0) = Quax (E0° - E4(0)) bisie
donde &,° pertenece a Rp.
FOEB =6.05 x 10°

FOEB "Fue! Oil Equivalent Barrel".

© vipor adictowal de alomizacisn para combustibl.

Si la proporcion del fiujo del vapor de
alomizacion tiene una relacién proporcional con
el consumo de combustible entonces

c,(o)=24( ) (Forr Fsio-Cy INHV). jao(o)m

D o ye
3.7

o

© antifoulant,

Si consideramos el uso de un anti-incrustante y
este es usado en una proporcion constante
entonces

Car(0)=148x10"3 - ppm .p.q-Cyp - Ag -0

Podemos observar que el costo del anti- incrus
tante esta expresado en US $ / Ib ft% de la
superficie de los intercambladores para distribuir
el consumo proporcionalmente a cada uno de
ellos.

© coslo de limpleza.

Para poder usar el modelo la constante Cc' ( el
costo de limpieza por dia ) debera ser definido
como el costo fotal de limpieza divldido entre
los dlas de operacién del equipo.

C.=C¢ 0 Lesay

@ consimo adictonal de combustible durante L limpteza
el equipo.

Si la unidad de proceso no es parada y la
materia prima se baypasea directamente al
calentador, existird una cantidad adicional que
debera ser proporcionado por este Ultimo. Esta
cantidad sera igual a la cantidad de calor que
serla proporcionado por el intercambiador de
calor cuando se llega al valor de R/".

® otrs eoslos.

Este tipo de costos (Cy), tienen una relacion
indirecta con el ensuciamiento; algunos de
estos son: el costo de arranque y paro de la
planta, mantenimiento de los filtros materia
prima, mantenimiento del equipo de inyeccion
del anti-incrustante, elc.
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MODELO DE OPTIMIZACION ECONOMICA

lo de optimizacién econémic

El ciclo de operacién para un intercambiador
cuenta de dos periodos: e operacional { de 6
dias ), y el de limpieza ( de 0, dias ).

B = 6+0; s

El costo total por paro debido a ensuciamiento
del equipo esta dado por la suma de los costos
sefialados anteriormente.

Ceic(8) = Cu(B) + Cs(8) + Cpr (6)+ Cc + Cat Cy
lesaa

El costo total a través dei tiempo de operacién
esta dado por

c,(oy(?ﬂ?)] , G

©+0) '

derivando la ecuacion anterior e igualdndola a
cero podremos obtener la funcion de

optimizacion.

e L5

FO)= [enl0)0-c00) 0+0c)+0;-e=0

0

Donde ¢'
Cy' Lisas
Cur —(C& +Cy +.9_U.)
. .0 c
E =&yt

(kg + ks) Qrax

E! valor de 6 para el minimo valor de C(0) se

resuelve a partir de la ecuacion 26 por un !
procedimiento de prueba y emor. Sin embargo |
en la siguiente seccion exploraremos las |
condiciones para que este minimo pueda ;

existir,

B condiciones para la exigjcncia' de un
punto éptimo ,

La funcion C(0)/D, tiene algunas caracteristicas
que explican la relacion existente entre el
decaimiento de la eficiencia de operacién y los
costos asociados a ia limpieza dei
intercambiador . Es asi, que la simple solucién
de la ecuacidn 26 no indica que el optimo
exista. Para establecer las condiciones
necesarias para la existencia de este dptimo,
es necesario evaiuar la funcion de optimizacion
en sus valores extremos.

F(®)]o-0 = 9¢ -(;- - e%): £

)
|im°_, oy F(Q)’-‘» "mg_, .0[ IC,,(Q)”] + Oc . (g' - E,',
0

=A'+0¢~6:'-s;,)=F‘

donde F° < F* en cuaiquier caso.

Podemos observar de la ecuacion 29 la
definicion del término A*, la cual podemos
interpretar como un factor de conservacion de
energia en el limite durante la caida de la
eficiencia

i € ()

/
A .

€ ey

4] -Cum‘mwauvu\mw [
E2cEnwyatempo §
E1+E2 » Conmsmo de energla xdcionsl

N3 o 1§ STATLIBUOF DO MAXENO SNICAM D

e e —

Fig. 5.18 Canswin de trasferencia de energia
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Fig. 5.19 Minimos posibles en funciones de optimizacién

La funcién de F(6) debera ser continua en su
dominio y deberd cumplir las siguientes
condiciones para que el 6ptimo de 0 exista para
poder calcular el valor minimo de C{8)/D

O F°y F* deberan ser de signos opuestos.

@ Cy(6)/D deben incrementarse entre 0 y 6, e
Incrementarse para valores mayores de 9.

Ambas condiciones serdn satisfechas solo si
Fe< 0 y F*>0. Entonces, Ci{0)/D puede
presentar una de las sigulentes caracteristicas.

@ Si F° < F* <0, Cy(0)/D decrecera hasta un
valor limite, Cr*/D (Curva 5A, Fyun 5)

@ Si F° < 0 < F*, Cy/D tendrd un minimo
(Curvas 5By 5C, Fyue 5)

@ Si 0 < F° < F*, CT(0)/D sera decreciente
hasta el valor minimo, C;*/D, (Curva 5D).

Podemos observar los valores extremos de la
funcién Cy(0)/ID:

Cr(0) - C s
-Gy 0y -
539

iMg.. 10 clé"”” (ky+ "l)%‘n "5;1)* Car
e
D

Combinando y rearreglando las ecuaciones
desarroliadas para las ecuaclones de F° y F*
en la desigualdad, F° < 0 < F*, podemos
obtener la relacién fundamental entre los
parametros que relacionan ¢l decaimiento de la
eficiencia, €, £,, Ay los términos que
relacionan al costo deblda al ensuciamiento, &',
para encontrar el Optnmo en el tiempo de
operacion :

A Lesa0
E"—-6;<E <Ep



CICLOS OPTIMOS DE LIMPIEZA
(MODELO DEL MINIMO ECONOMICO)

La determinacién de los ciclos 6ptimos de limpieza pueden establecerse a partir de mecanismos
diferentes al método anteriormente explicado, el cual se basé en un esludio de eficiencias que
tuvo como objetivo la determinacion del comportamiento de los equipos de transferencia de calor
con respecto al liempo de operacion, A continuacién se expondrd un método diferente para la
determinacion de los ciclos dptimos de limpieza, este involucra los diferentes tipos de costos que
determinan una buena operacidn del Tren de Precaientamiento.
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Fig. 5.20 Relacidn de los costos fijos y de operaciin en la
obtencién de un dptimo de operacisn

Como se observa en la Fy. s.20, en la
determinacién de un 6plimo en los coslos
lotales de operacion, se deben tomar en
cuenta la varlacién de fos costos fijos y los
coslos de operacion,

Los costos fijos son aqueilos que involucran
el coslo de Inversion del equipo, es
importante seflalar que no solo se debe
lomar en cuenta cuanto cuesta el equipo,
sino también, los gaslos en que se incurre ai
instalarlo, asl como, la depreciaclén con la
que se ve afectada el velor del equipo a
través de su tiempa de vida util .

Los costos de operacién involucran la
cantidad de dinero que deberd invertirse en
el proceso, tal es el caso del costo de la
energla eléctrica para el bombeo de los
fluidos a ftravés del equipo asi como del
costo de mano de obra en la limpieza de los
mismos.



COSTOS FIJOS

Un aumento en los factores de incrustacién Rd’s, con los que se evalia el coeficiente de
transferencia de disefio Up, traerd como consecuencia que el intercambiador sea de una mayor
area, pues al ser los Rd’s mayores, se estd definiendo que el fendmenc de incrustacidn se
manifiesta de una manera muy grande en poco tiempo, slendo necesario, una mayor area de
transferencia. Esto traerd como consecuencia que el costo de inversidn del equipe aumente
conforme uno decida aumentar el valor de Rd’s.

La evaluacion de los costos fijos debe determinarse por la siguiente ecuacion.

Costos Fijos = (Inversion del equipo) (Factor de costos fijos variables(FCFV)) £ ./

FCRV = i("'f‘., doh

oy -1)

[ATY

Se sabe por experiencia que el valor del porcentaje del mantenimiento varia entre 4 a 5% de la
inversién a un afo de los costos de cada equipo

COSTOS DE OPERACION

Al aumentar el valor de Rd’s, se tendra un equipo de transferencia de calor que podra aprovechar
de una manera mds eficiente el calor de las corrientes calientes dentro del proceso,
disminuyendo de esta forma el costo del gas combustible; el cual es quemado en el calentador
que se encuentra después dei Tren de Precalentamiento. Sin embargo, al aumentar el 4rea de
transferencia de calor en un intercambiador de calor, traera como consecuencia el aumento en la
capacidad de bombeo y por tanto también de los costos de energia eléctrica. Sin embargo esta
variacion se da de manera mas pequefia por parte de la energla eléctrica en comparacion con los
gastos que involucran el de quemar gas en el calentador, pues sl se quema menos gas en el
calentador, la inversion en la compra de este Ultimo serd menor, asl como su mantenimiento.

Los costos fijos en la Planta Catalitica Numero Uno comprenden los siguientes rubros:

Délares/Dla  Ddlares / mes

Combustdleo 0 0

Gas combustible 1,857.09 51,998.75
Energla eléctrica 751.83 21,051.23
Sustancias quimicas 7838.20 219,469.63
Aceites y lubricantes 34.86 976.13
Mano de obra de operacion §870.82 164,384.27
Mano de obra de mant. 906.75 25,389.24

Costo tot. de operacion ~ 17,259.55 483,269.25

Valor del dollar para mediados de Enero de 1996: 7.5 pesos por ddlar
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Fig. 5.21a Grifica de optimizacion para ef intercambiador 29C (Primer método)
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Fig. 5.22a Grifica de optimizacion para el intercambiador 8C (Primer método)
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Fig. 5.226 Grdfica de optimizacion para ef intervambiador 8C (Segundo método)
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COMPARACION DE METODOLOGIA

En 188 Fyue 5.2 y 5.22 4 y 4, 58 pueden determinar los ciclos 6ptimos de operacién para los
intercambiadores 29C y 8C de! Tren de Precalentamiento de la Planta Catalitica Nimero Uno. La
Fqwa 5.21a y 5.22«, fueron determinadas con e! primer método expuesto en este capitulo, estas
representan un comportamiento asintético, parecidas a la curva 5A de la J,.. 5.9, Este tipo de
linea no muestra un minimo en su comportamiento, por lo que en este caso es preferible usar un
método que nos auxilie en la determinacion del ciclo éptimo de iimpleza,

Sin embargo, la metodologla plantea que se puede tener una aproximacién del éptimo al tomar
un punto de la curva en la cual nos parezca la se vuslva mas asintética, as!, para la - 5214, S0
tomé a mi parecer, como punto asintético el periodo que comprende del mes de Enero hasta
principios del mes de Marzo. es decir, tres meses para establecer un ciclo éptimo de limpieza con
la primera metodologla. En la J, 5.2/4, se lienen las curvas correspondientes a los costos fijos y
costos operacionales para el inlercambiador 29C. Estas seflalan que el minimo en los costos
totales se hayan en ei punto en el que se Intersectan los costos fijos y los costos operacionales.
El valor de Rd para esta interseccion es de

hl’E
00120

También sabemos, que los valores de Rd's para este intercambiador se comportan de la forma:

Ry*=00139(1-e 109
Lia2

de la cual se deduce que para el valor de Rd de 0.012 h ft2 F / Btu anterior mente sefialado, el
tiempo de operacién comprende un periodo de 10.31 semanas, es decir dos meses y medio, a
este tiempo hay que sumarie un mes mas de operacion, pues en este mes se dio el fendmeno de
introduccién para el intercambiador 29C en el fenémeno de incrustacion, siendo que este ditimo
no es calculable a través de la ecuacién anterior. Asi pues, para e! intercambiador 29C, se liene
un ciclo éptimo de tres meses y medio.

Los dos métcdos para la determinacion de los ciclos dptimos de iimpieza anteriormente
explicados, también se aplicaron para el equipe 8C. El primer método, seflala que el equipo 8C
también tiene un comportamiento asintdtico como el que presenta e! intercambiador 29C. Para el
8C, se puede sefialar un ciclo éptimo de limpieza, determinado por el primer método, de tres
meses, esto se puede observar debido a que el fendmeno tiende a hacerse asintético a principios
del mes de Marzo, sin embargo no puede asegurarse por esle métode que e! valor sea el
correcto. En la Jyw 5.24. s@ cbserva una evaluacion de los coslos operacionales para este
intercambiador, se puede observar que el cruce en los dos lipos de coslos da como resuitado un
valor para Rd de

hn2'e
0013 =5

El comportamiento de Rd's para el intercambiador 8C se puede calcular a partir de la ecuacion

Rp*=0.065( 1 -e?%
leaa

a partir de la cual, se puede determinar que ei ciclo dptimo de operacién es de 12.82 semanas,
es decir, Ires meses de operacion.
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El primer método tiene la desventala de no poder establecer con precision los ciclos 6ptimos de
limpleza si la curva de la funcién de optimizacién no presenta un minimo al cal se le pueda aplicar
las condiciones estabiecidas para F° F* como se explica en la primera metodologfa, es decir, sila
curva no presenta un comportamiento similar a las representadas por las curvas 5B y 5C en la
Tigum 5.19, dificil serd establecer un ciclo dptimo de limpleza.

El segundo método es mas versalil, y desde mi punto de' vista se pueden usar como
complementarios, pues gracias a la segunda metodologla, comportamientos de la funcién de
optimizacidn representados por las curvas 5A y 6D, pueden determinarse a partir de una
estimacion de los costos fijos y operacionales invelucrados en la Planta.

Otra caracterlstica que hace atractivo la segunda opcién, es la facilidad como se puede aplicar
las ecuaciones establecidas para el comportamiento de los Rd's, pudiendo asl establecerse de
manera exacla el valor de! tiempo de operacidn para la delerminacion de los ciclos optimos de
limpieza.



CAPITULO

6

CONCLUSIONES
Y RECOMENDACIONES

CONCLUSIONES

El estudio desarrotiado en los intercambiadores 6C, 20C y 8C que camprenden los equipos del
Tren de Precalentamiento de la Planta Catalltica Nimero Uno en los costos derivados al valor
asignade al Rd, mismos que comprenden la suma de costos por consumo adicional de
combustible (debida a ia calda en la eficlencia de transferencla de calor), costos en el consumo
de combustibie durante la limpieza del equipo, costos de mantenimiento y costo por depreciacion
del equipo; determind que el factor de incrustacion representd para PEMEX, en el primer
semestre de 1995, la cantidad de 150,000 ddiares para el cambiador 29C y de 325,000 délares
para el cambiador 8C. El periodo tipico operacional del Tren de Precalentamiento de la Planta
Cataiitica Nimero Uno es de un afio, al término del cual se procede con el mantenimiento de los
equipos. Esto trae como consecuencia que los costos derivados al vaior asignado de Rd's para el
cambiador 29C fueran de 635,900 délares, mientras que para el cambiador 8C fueran de 741,200
ddiares. Esto suma un total de 1,377,100 dolares que deben ser costeados por PEMEX en el
trancurso del afio.

Uno de los puntos que se seflalan mas adelante, es la recomendacién operacional que determina
que la limpieza de! Tren de Precalentamiento se debe hacer cada tres meses, pues en éste, los
costos fijos y los costos operacionales suman para el intercambiador 29C la cantidad de 327,000
délares y para el intercambiador 8C la cantidad de 388,400 ddiares. Es declr, PEMEX podrla
ahorrarse al implementar los ciclos Optimos de limpieza recomendados para el Tren de



Precalentamiento la cantidad de 661,700 délares anuales; siendo esla cantidad consecuencia de
la inexistencia de ciclos optimos de limpieza para los equipos que componen el Tren de
Precalentamiento, una prueba de lo anterior es el hecho de que no se pudo contabilizar los
costos para el intercambiador 6C, debido a que una parte del aceite decantado a tanques que
pasa a través de los tubos de este equipo, es by-passeado para poder asl cumplir con el flujo de
esta corriente que sale del fondo de la torre.

Los altos valores de Rd's no solo son el resultado de las bajas velocldades a través del Tren de
Precalentamiento, pues a esto se le debe adicionar el hecho de que el gaséleo, materia prima
para la Planta Catalltica, no cumpie con las caracteristicas de alimentacién, pues segun el
laboratorista en jefe de la Refienerla, el gaséleo puede considerarse como sucio debido a su
fuera de especificacion de sales, metales y compuestos, cuyas concentraciones rebasan en
aigun grado mediano las normas establecidas para su concentracién.

Todo io anterior se conjuga, teniendo como consecuencia que las coeficientes de transferencia
tengan valores elevados, ocasionando que en poco tiempo los intercambiadores se ensucien
defando de operar de una manera econdémicamente eceptable en un corto periodo de tiempo.

RECOMENDACIONES OPERACIONALES

® E) estudio llevado a cabo en el Tren de Precalentamiento de [a Planta Cataiitica Numero
Uno. ha dado Ia pauta para establecer un ciclo dptimo de limpieza de tres meses y medio
para el intercamblador 29C, el cual maneja por los tubos aceite ciclico pesado como medio
de calentamiento, mlentras que para el Intercambiador 8C, se establecié un ciclo 6ptimo de
limpieza de tres meses de operacién; mismo que maneja como medio de calentamiento el
residuo de fondos de la torre fraccionadora.

@ No se pudo establecer un ciclo dptimo de iimpieza Gnico para los dos intercambiadores
debido a que el fenémeno de incrustacion se comporta de manera diferente pare cada uno
de ios intercambiadores en el Tren de Precaientamiento. pues mientras que el fenémeno de
incrustacién para el intercambiador 29C presenta tres etapas (introduccién, crecimiento y
estabilizacién), en el intercambiador 8C este fenémeno solo presenta las de crecimiento y
estabilizacion.

@ Un Tren de Precalentamiento en buenas condiciones operativas aharrara energia (la cual

debe ser proporcionada por el gas alimentado al quemador), mientras que si se le
descuida, puede ser un punto importantes de fugas monetarias para la Planta.
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RECOMENDACIONES PARA DISENO

Los coeficientes de transferencia son dependientes de diversos factores tales como las
propledades fisicas de los fluidos, la geometrla del equipo y de manera muy importante de la
velocldad de los Auidos en el camblador de calor. Asl, se puede apreclar que un aumento en la
velocidad de los fluidos, da como resultado un aumento en los coeficientes individuales y
globales, lo que desde luego permite una disminucién en el area de transferencia de calor
requerida asf como en los costos fijos del equipo:

® Sin embargo, un cambio en la velocidad del flujo afectard la calda de presién por fricciones
en el equipo, afectando as! el costo de operacién de los mismos. En términos generales, un
incremento en las velocidades de flujo podria ser una buena opcidn para aumentar los
coeficientes globales de transferencia requerida, disminuyendo con esto los costos fijos
proporcionales a la inversién, debiéndose hacer un estudio para balanceartas con los costos
de operacidn debido a un mayor consumo de energla de bombeo.

2 Es importante el dar mantenimiento contlnuo a cada uno de los instrumentos, pues de
ninguna manera se puede llegar a reaiizar un estudio confiable si estos estan en malas
condiciones,

3 Es necesario, después de este estudio, comenzar a preguntarse que tan valido es usar los
dalos publicados por el TEMA o en que caso es aceptable usarlos, pues la misma
publicacién hace advertencias respecto al uso de los dalos pubiicado por la misma. Los
resultados obtenidos para el factor de incrustacion que afectan a los intercambiadores que
componen el Tren de Precalentamiento de la Planta Catalltica, traen como resultado el
establecimiento de factores de incrustacion mayores a los inicialmente establecidos en la
hoja de datos.

@ Uno de los puntos recomendados para el disefio de los intercambiadores es establecer que
la limpleza sea efectuada cada afo. Sin embargo, el presente estudio seflala un ciclo dptimo
de limpieza para el Tren de Precalentamiento de la Planta Catalltica de tres meses, siendo
los valores para el factor de incrustacién para el cambiador 29C de

hF
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mientras que para el cambiador 8C de
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RECOMENDACIONES DE LINEAS DE
INVESTIGACION DERIVADAS DEL PRESENTE ESTUDIO

La manera como se esta llevando a cabo la operacién, hace necesario una revisién en los
criterios heurlsticos que s eplican para disefiar un equipo de transferencia de calor. Sin duda
serd muy dificil conclliar las necesidades de los ingenieros de proceso con las caracteristicas de
operacion que establece el diseflador para el dimenslonamiento de los equipos. Es Importante
asl, que una parte de la Investigaclén se de en el campo operaclonal, pues el crear modelos
matematicos que describan un proceso por resuitados de laboratorlo, no tendran una aplicacién
amplia para la soluclén de problemas reales.

Después de realizar el estudio presents, se nota de forma evidente la relaclén entre los
coeficientes de transferencla y las velocidades con que fluyen los fluldos a través del tubo y la
coraza, cuya realcléon se menciona repelidamente en la bibliografla. Por otro lado, no se
encontrarén datos de la relaclén existente entre el fenémeno de Incrustacién con el astado flsico
del equipo, jugando un papel muy Importante para el factor de Incrustaclén el hecho de que un
equipo en mejor eslado presentard una menor Incrustaclén que un equipo con mayor tiempo en
su uso; para condiciones de operaclon similares. Tenlendo esto en mente, se puede explicar de
una manera razonable el porque algunos casos de incrustacién presentan un proceso de
introduccién en el fenémeno de incrustacién y porque otros equipos carecen de este mismo
proceso.

Un procedimiento al que muchos les parecera
un poco extrafio y dificll de Implementar para
disminuir el fenémeno de incrustaclén dentro de
los tubos, es la implementaclén de serpentines
dentro de los tubos, los cuales al girar, tengan
la posibilidad de limplar parte de la suciedad en
la superficie de los tubos retardando la
incrustaclén del equlpo y haciendo posible bajar
los costos de operacidn al limpiar menos
frecuentemente los equipos. En el dibujo
anexo, 6e puede apreciar que [a
implementaclén de tales serpentines se puede
implementar a  cualquier tubo  del
intercambiador de calor, y esto sin necesldad
iFig. 6.1 Intercambiador de calor con serpentin dentro de sus  d@ soldar partes o colocar grandes objelos que
tubos hagan una calda de presién inconveniente.

El dispositivo que sostiene el serpentin puede ser disefado para colocarse a mano, siendo
sencillo colocarlo con una presién firme en los extremos para as! Introducir el dispositivo que
sostenga el serpentin dentro del tubo, para cuando este regrese a su forma original, las pestafias
en los extremos hagan una preslon suficiente en el Interlor del tubo, sosteniendo asi toda la
estructura. La forma helicoidal del elemento que va dentro de! tubo, asegura el que este gire y la
distancia entre cresta y cresta determinara el que tan rapldo glre as! como la calda de presién
que mas nos convenga



VARIACION DEL Rd
DEBIDA A LA VELOCIDAD DE FLUJO

El fendmeno de incrustacion es variable de diferentes condiciones, entre estas, la velocidad del
fluido juega un papel muy importante,

El factor de incrustacion esta dado como sa ha sefialado bor la ecuacion:

dRy _

_E'_ =9p '.' PR ‘ Lot
donde ¢y, representa el factor de proporcion a la remocion

¥ o representa el factor de proporcion a la deposicion

Al disminuir la velocidad del fliuldo, el factor a la deposicién aumenta siendo obvio la disminucién
en el tiempo de operacién del equipo incrementando los costos debidos a la limpleza
correspondiente.

Al aumentar a velocidad del fluido, el factor a la remocién aumenta esto como consecuencia que
la alta velocidad del fluido disminuye la capa limite sobre la superficie de transferencia y por tanto
se arrastre una mayor cantidad dei incrustante.

En ia figuras siguientes se representa la varacién del ensuciamiento en funcién del nimero de
Re. La linea logaritmica representa a la regresion que mas se aproxima a la descripcion del
fenémeno, se puede observar que el fendmeno de Incrustacion disminuye como se esperaba, al
aumentar la velocidad del fluido como consecuencia def aumento en el facotr a la rermocidn y a la
disminucién en la proporcion a la deposiclon.
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COMPARACION ENTRE EL Rd
REAL CON RESPECTO AL Rd TIPICO (TEMA)

El mejor valor para el factor de incrustacion de disefio escogldo, tomando en cuenta los aspectos
fislcos asi como los econdmicos proplamente evaluados, daran como resultado un costo minimo
en fa Inversidn Inicial, - los cuales son incrementados al aumentar el valor del factor de
incrustacion-, asi como en los gastos de limpleza y tiempo de paro, - los cuales decrecen
aumentando el factor de Incrustacidn -. Debido a la naturaleza de los factores de ensuclamlento,
el diseflador basado en su experiencia puede especificar el valor del factor de incrustaclén en los
casos particulares en los cuales haya podido involucrarse anteriormente.

De esta manera se han podido construr tablas con valores tiplcos para los valores de
incrustacion en diferentes publicaciones. Los mas importantes son los establecidos por el TEMA,
el cual ha sido ya por mucho tiempo, el estandar a seguir para el disefic de cualquier
Intercambiador.

El TEMA establece un valor para el factor de incrustacién. Para la corriente de carga en un
Reformadora Catalitica el valor es de :

1 o
o002 48 E

t
Biu

Siendo que este mismo valor en el actual estudio fue para el cambiador 29C de :

29
F
0012 £
Btu

y para el camblador 8C de :

3 op
oo M E
u

La diferencia en estos valores demuestra que para las condiciones que prevalecen en la Planta
Reformadora de la Refinerla de Tula, los valores para disefio en los factores de incrustacion
debieron ser sels veces mas grandes, es decir que los dos Intercambladores anteriormente
mencionados son seis veces mas pequefios de lo realmenle requerido.

73



VARIACION DEL Rd
RESPECTO AL %API DEL FLUIDO

E! petréleo es una mezcia de gran variedad de compuestos quimicos. Algunos se pueden aislar
faciimente. Muy frecuentements no hay necesidad de obtener compuestos puros, puesto que el
uso (imo de una mezcla de compuestos similares tendré el mismo resultado que el uso de
compuestos puros. Asl, los aceites [ubricantes son una mezcla de compuestos de aito peso
molecuiar, todos ellos apropiados como lubriacantes. Similarments, la gasolina, que en Ultima
instancia se quema, estard compuesta de clerto nimero de compuestos voldtiles combustibles.
Todos estos productos del petréieo que son comunes en i, estaban presentes en el acaile crudo
cuando se extrajo de !a tierra o se formaron por reacclones subsecuentes y se sspararon por
destilacion. Cuando se habla de ellos en un proceso o se venden como mezclas, estos productos
e llaman fracciones o cortes. A eslos se les dan nombres comunes o se denotan por una
operacion de !a refinerla por la cual se producen, y su gravedad especifica se define por una
escala establecida por el American Petroleum Institute, y se les llama ya sea grados API o °AP|.
Los °AP| sa relacionan con la gravedad especifica por :

APl 1415

e [ 315
grespa60°F/60°F

La varlacidn de los Rd's respecto a los grados AP, bien son repressntados en la figura
siguientes para el cambiedor 29C y para el cambiador 8C respectivamente pudiendose observar
en ambas graficas que la disminucion de fos °API tiene como consecuencia que los factores de
incrustacion se incrementen. Lo anlterior es logico, pues una disminucién en los °AP| representan
fisicamente formas mde pesadas de las fracciones de los hidrocarburos; siendo de esta manera
las velocidades de fiujo seran menores y logicamente disminuira el factor a ia remocion, pues
mientras disminuya el API serd mas dificil mover el fiuido a través de los tubos y coraza
aumentado e| factor a la deposicion.
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APENDICE

*

INFORMACION OPERACIONAL
DE LA PLANTA CATALITICA NUMERO UNO

En las siguientes paginas, se describe toda la informacién con la que se contd para poder realizar
el proyecto. Esta se distribuye en los siguientes apartados:

Informacién estadistica recopilada en campo
Informacién de disefio de equipo (hojas de datos)

Diagrama de Flujo de Proceso

At



EST. OPER

HO)AS DE ESTADISTICA DEL LOS
EQUIPOS DEL TREN DE PRECALENTAMIENTO

La estadistica presentada a continuacién fue tomada de datos de operacién de la Planta
Catalitica Numero Uno de la Refineria Migue! Hidalgo, Tula Hidalgo. Esta comprende estadistica
de operacién del primer semestre del afio de 1995. Los datos estadisticos del mes de Mayo,
fueron reportados como perdidos, mientras que los datos del mes de Agosto no se recopilaron
debido a un paro de operacion que fue necesario hacer para el mantenimiento de la planta; cabe
seflalar que este paro fue forzoso después de reportarse una cantidad de sal en el gasdleo fuera
de especificacion..

Para la creacion de estas fablas se requirieron dos tipos de estadistica de operacion: estadistica
de campo y estadistica del cuario de control. En la estadistica de campo estan reportadas las
temperalturas de salida de lodas ias corrientes del tren de precalentamiento, estos datos son
tomados directamente de los instrumentos en campo. Para tener un juego de datos coherente
para el desarrollo del balance de materia y energla, fue necesario complementarla con datos
reportados en la estadistica del cuarto de contral, pues en esta estan reportados los datos de
temperaturas del fondo de la Fraccionadora, as! como los flujos de las corrientes calientes,
temperatura con que entra ei gasoleo al tren de precalentamlento y flujo de entrada de esta
ultima.

No se pudo recopilar Informacién en campo de presiones debido a que los mandmetros de todo
el tren de precalentamiento no estén en buenas condiciones debido al las condiciones de
temperatura que impera al rededor de los Inlercambiadores que componen el tren de
precalantamiento.



MES DE ENERO DE 1995

CAMBIADOR 6C
P
Enero5 de 1995 Enero 12 de 1995
Intercambdiador 6C Intercamdiador 6C
- T entrada T salida T entrada T entrada T salida T entrada

L.V, carga carga A.D. T salida A.D. L.V, carga carga A.D. T salida A.D.
% 1 ©2 T3 T2 % L3 t2 T1 T2
7.2 78 95 287 135 71 ao 88 290 117
7.2 78 95 283 135 73 80 88 288 117
7.2 76 95 287 135 7.1 77 as 282 117
7.2 73 85 288 135 7.3 74 88 290 - 117
7.2 75 95 298 135 7.1 a2 88 282 116
7.2 74 95 286 138§ 71 86 88 281 1186
72 73 85 296 135 7.1 so 88 296 116
7.2 73 95 290 135 71 81 88 294 116
7.2 75 102 289 126 7.0 81 S0 287 120
7.2 75 102 250 126 7.0 89 sSo 291 120

77 104 298 114 7.0 89 90 283 120

77 104 287 114 7.0 88 80 293 120

75.33 87.67 290.58 130.00 7.07 84.75 88.67 291.42 117.67
Enero 19 de 1995 Enero 26 de 1995
Intercembisdar 6C intercambisdor 6C
T entrada T salida T entrada i T entrada T saltida T entraca

LV, carga carga AD T saiida A.D. L.v. carga cargs AD. T salida A.D.
% 21 12 T1 I2 5% n 12 I T2
6.9 8o 90 324 120 6.2 a1 54 291 80
6.9 83 S0 32s 120 6.2 81 54 289 80
X} 79 90 326 120 6.2 81 54 287 80
6.8 80 so 322 120 6.2 76 54 219 80
7.0 76 90 325 ) 106 6.2 77 70 249 106
7.0 76 85 325 106 €.3 78 70 259 106
7.0 81 85 325 106 6.3 81 70 229 106
7.0 80 85 325 106 6.3 80 70 249 106
7.0 85 a8 323 120 6.3
7.0 82 87 325 110 6.3
7.0 81 88 326 120 €.3
7.0 50 88 327 120 6.3
697 81.08 a8.83 324.83 114.50 6.26 79.38 62.00 259.00 $3.00
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Febrero 2 de 1995

Febrero 9 de 1995

Intercambiador 6C intercambiador 6C

T entrada T salida T entrada T salida T entrada T salida T entrada T salida
LV, carga carga A.D. A.D. [T cargs carga AD. AD.
% 11 12 T1 T2 % t1 12 T1 T2
7.1 86 112 305 133 5.2 77 g8 284 129
7.1 82 115 306 136 5.2 80 97 286 124
7.1 82 111 306 121 5.2 79 82 288 104
71 79 111 306 121 4.8 82 82 291 104
73 81 97 305 118 48 94 110 288 120
7.3 80 87 303 119 4.8 S0 110 289 120
7.3 76 [0 303 126 4.8 82 110 288 120
7.3 81 a0 303 126 4.8 98 110 290 120
7.2 82 100 303 120 4.8 99 110 285 120
72 81 100 303 120 4.8 81 110 283 120
7.2 81 100 303 120 4.8 82 110 286 120
7.2 82 100 304 120 4.8 83 110 285 120

7.20 81.08 101.92 304.17 12342 490 86.42 103.25 286.92 118.42

Febrero 17 de 1995 Febrero 24 de 1995
Intercampiador 6C intercamdiador 6C

T entrada T salida T entrada T salida T entrada T salida T entrada T salida
LV. carga carga AD A.D. LV. carga carga A.D. “A.D.
% t1 2 T1 T2 % t1 2 T1 T2
6.4 86 108 287 119 7.1 85 100 289 144
6.4 85 108 289 119 7.1 83 104 280 144
6.4 92 110 287 119 7.4 87 104 293 144
6.4 a3 110 288 119 7.4 86 104 292 144
6.4 90 110 288 119 6.8 86 103 292 136
6.4 82 110 288 119 6.8 B7 103 297 136
6.4 91 110 288 118 6.8 87 103 293 136
6.4 80 110 288 118 6.8 90 103 291 136
6.4 90 110 289 119 6.8 :1:} 112 294 134
6.4 90 110 288 119 6.8 87 t10 294 134
6.4 88 110 288 122 6.8 86 110 2980 134
6.4 87 110 286 122 6.8 85 110 284 134

6.40 89.50 108.67 288.00 119.50 6.95 B6.42 105.50 292.42 138.00

AL




Marzo 3 de 1995 Marzo 10 de 1995
intercambisdor 6C intercambiador 6C

T entrada T salida T entrada T salida T entrada T salida T entrada T salida
L.V. carga carga A.D. A.D. LV, carga carga AD. A.D.
% t1 2 Tt T2 % 11 12 T T2
64 86 108 287 18 7.3 87 120 283 140
6.4 85 108 289 119 7.2 a9 120 283 140
6.4 82 110 287 119 7.2 87 120 282 140
6.4 83 110 288 119 7.2 88 120 281 140
6.4 S0 110 288 118 7.3 88 120 285 142
6.4 92 110 288 119 7.3 89 129 288 142
6.4 81 110 288 118 7.3 89 112 283 142
6.4 g0 110 289 119 7.3 88 112 282 142
6.4 90 110 289 118 7.3 88 112 282 142
6.4 80 110 289 119 7.3 88 112 278 142
6.4 88 110 288 122 7.3 88 112 277 142
6.4 87 110 286 122 13 88 12 . 280 _1a2
6.4 '89.50 109.67  288.00 118.50 7.3 88.08 116.75 281.83 141.33

Marzo 17 de 1995 Marzo 28 de 1995
Intercambiador 8C Intercambiador 6C

T entrada T salida T entrada T salida T entrada T salida T entrada T salida
L.V. carga carga AD. A.D. L.V. carga carga AD A.D.
% 11 12 T1 T2 % t1 12 T T2
7.1 85 100 289 144 7.0 74 98 293 110
71 83 104 290 144 7.0 77 98 292 110
7.4 87 104 293 144 7.0 78 98 282 110
74 86 104 282 144 7.0 75 a8 291 110
6.8 86 103 292 136 7.0 76 98 291 110
6.8 87 103 297 136 7.0 76 98 292 114
6.8 87 103 293 136 7.0 76 80 293 114
6.8 80 103 291 136 7.0 74 80 2986 113
6.8 88 112 294 134 7.0 73 S0 2384 113
6.8 87 110 294 134 7.0 72 80 293 113
6.8 86 110 290 134 7.0 73 S0 292 110
&8 85 110 294 134 7.0 72 950 284 110
7.0 86.42 105.50 292.42 138.00 7.0 74.67 94.00 292.75 111.42

a5




Abril 7 de 1995

Abril 14 de 1995

intercam biador 6C intercembiador 6C

T entrada T salida T entrada T salids T entrada T salids T entrada T salid
L.Vv. carga carga A.D. AD. LV. carga carga AD. A.D.
% t1 12 T1 T2 % tt 12 T1 T2
7.5 101 100 294 120 7.3 80 85 280 110
7.5 103 110 294 120 73 79 85 289 110
7.5 103 100 296 120 7.3 78 85 292 110
7.5 103 110 296 120 7.3 80 8s 295 116
75 102 118 295 128 7.2 79 102 204 115
7.5 102 117 295 127 7.2 78 101 294 110
75 101 114 293 117 7.2 79 96 292 110
75 101 115 293 117 7.2 79 96 290 110
7.5 96 115 293 117 7.3 77 96 292 110
75 96 118 293 117 73 78 96 291 110
7.5 97 115 293 117 7.3 77 96 290 110
7.5 95 115 293 117 7.3 76 96 289 _ 110
7.50 100.00 112.00 294.00 119.78 7.27 78.33 $3.25 291.50 110.92

Abril 21 de 1995 Abril 21 de 1995
Intarcambiador 6C intercambiador 6C

T entrada T salida T entrada T salida T entrada T salida T entrada T salida
LV, carga carga A.D. AD. L.V. carga carga . A.D. A.D.
% t1 t2 T T2 % t1 2 T1 T2
7.0 86 92 311 112 7.0 8s 92 311 112
7.0 17 92 312 112 7.0 17 92 312 112
7.0 86 90 310 110 7.0 86 90 310 110
7.0 85 90 312 110 7.0 85 S0 312 110
7. 82 80 308 110 7.1 82 $0 308 110
7.1 82 92 302 112 7.1 82 92 302 112
7.0 81 102 310 116 7.0 81 102 310 116
71 81 as 312 110 71 B1 8s 312 110
7.0 BS 92 312 112 7.0 85 92 312 112
7.0 8$s 102 313 116 7.0 85 102 313 116
7.2 B1 8s 316 110 7.2 81 85 318 110
7.2 81 as5 311 110 T2 81 as 311 11Q
7.06 77.67 91.42 310.75 111.67 7.06 77 .87 91.42 310.75 111.67




Junio 1 de 1995

Intercambiador 8C

Junio 8 de 1995

Intercambiador 6C

T entrada T salida T entrada T salida T entrada T satida T entrada T salida
LV. carga carga A.D. A.D. L.V. carga carga A.D. AD.
% t1 t2 T4 T2 % 11 12 T1 T2
5 92 8s 282 120 5.2 114 108 284 125
5 B8 85 282 120 52 117 1285 280 130
5 86 8s 280 120 4.8 17 110 283 118
5 a7 8s 2350 120 4.9 117 10 283 115
5 89 100 282 118 4.9 119 S0 293 118
5 88 100 291 115 4.9 114 80 293 118
5 80 105 291 120 4.9 108 80 291 118
5 80 1056 291 120 4.9 112 S0 291 118
5 81 105 288 120 4.9 112 80 262 118
5 81 108 288 120 4.7 112 [0 289 118
5 87 108 289 120 4.7 110 90 284 115
5 83 105 292 120 4.7 111 90 285 115
5.00 86.00 §7.50 250.50 118.17 4.50 113.33 97.50 292.33 117.08
Junio 15 de 1995 Junio 22 de 1995
intercambiador 6C Intercambiagor 6C
T entrads T salida T entrada T salida T entrada T salida T entrada T salida
LV carga carga A.D. A.D. L.V. carga carga AD. AD.
% It} 2 T1 T2 % 11 t2 T1 T2
4.7 102 100 2g1 120 4.0 112 126 291 125
4.7 99 100 290 120 4.0 117 126 281 125
4.7 103 100 291 120 4.4 111 126 290 125
5.0 102 100 291 108 4.4 108 125 280 125
50 103 100 291 108 4.4 113 125 290 128
50 107 101 289 107 4.4 120 125 292 128
5.0 108 101 232 107 4.4 122 128 294 130
5.0 101 101 281 107 4.4 121 128 283 130
47 101 108 292 112 4.4 117 128 292 130
4.7 101 108 282 108 4.4 117 128 293 131
4.8 97 108 291 110 4.4 120 128 285 131
4.8 a7 108 291 110 4.4 120 129 285 128
4.84 101.50 102.92 260.17 111.25 4.33 116.50 126.83 292.17 127.50
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Julio7 de 1995 Julio 14 de 1995

Intercambiador 6C Intercambiador 6C

T entrada T salida T entrada T salida T entrada T salida T entrada T salida
L.v. carga carga AD. A.D. L.V. cargs carga AD. AD.
% 1 t2 T1 T2 % t 12 T1 T2
54 29 110 300 113 5.0 95 110 302 113
54 99 110 300 113 5.0 86 106 302 114
5.4 99 110 301 115 5.0 98 112 301 115
54 89 110 300 118 5.0 98 112 301 115
5.2 -E] 110 298 108 5.2 a8 113 300 111
5.2 g9 110 300 107 5.2 99 105 301 110
52 81 110 298 109 5.2 g8 11 301 113
§2 97 110 297 107 52 99 112 303 114
52 96 8¢ 298 107 5.2 87 112 303 114
52 96 80 297 107 52 a7 112 301 114
5.2 103 80 296 107 52 101 113 302 114
52 99 80 296 107 52 99 113 303 114
5.27 $8.00 100.00 298 .42 109.58 5.13 97.92 102.58 301.67 113.42
Julio 21 de 1995 Julio 28 de 1995
Intercambisdor 6C Intercambiador 8C
T entrada T salida T entrada T salida T entrada T salida T entrada T salid
LV carga carga AD. AD. L.V. carga carga A.D. AD.
% t1 12 T1 T2 % t1 12 ) T1 T2
50 106 110 300 118 4.7 39 53 234 88
50 92 110 298 118 4.7 39 53 285 83
5.0 91 110 296 118 4.7 40 53 299 77
5.0 94 110 297 118 4.7 41 53 302 79
50 94 118 289 112 B 42 50 305 70
5.0 89 118 289 112 5 .2 50 298 70
5.0 g3 110 287 108 5 43 50 300 70
5.0 96 110 298 105 s 44 50 302 70
50 97 110 297 112 49 45 40 296 S0
50 97 110 298 112 4.9 45 40 300 50
S0 86 110 299 112 48 45 40 297 S0
5.0 96 110 287 112 4.8 49 40 295 50
5.00 85.08 111.33 297.75 11283 4.85 42.83 47.67 298.58 €8.08




Enero 5 de 1995

Enero 12 de 1995

intercembdisdor 29C intercambiador 29C

T entrada T salida T entrada T salida T entrada T salida T entrada T safida
LV. carga carga AD. AD. LV, carga carga AD. AD.
% 3] 12 T T2 % t1 12 T1 T2
7.2 95 170 287 150 71 88 170 290 146
7.2 85 170 283 150 7.1 88 170 288 146
7.2 8s 170 287 150 71 88 170 292 146
7.2 a5 170 288 150 71 88 160 290 146
7.2 95 170 298 150 71 88 160 292 138
7.2 98 170 296 150 7.1 88 160 281 138
7.2 8s 170 296 150 7.1 as 160 296 138
7.2 95 170 290 150 7.1 88 170 294 138
7.2 102 168 289 148 7.0 90 170 287 145
7.2 102 168 290 148 7.0 90 170 291 145
7.2 104 170 298 146 7.0 80 170 293 145
7.2 104 170 297 146 7.0 90 170 283 145
7.20 97 .67 169.67 291.42 143.00 7.07 88.67 166.67 291.42 143.00

Enero 19 de 1995 Enero 26 de 1995
Intercembiador 29C intercambiador 29C

T entrada T salida T entrada T salida T entrada T salida T entrada T salida
L.V. carga carga AD. A.D. L.V. carga carga A.D. A.D.
% 13 12 T T2 % t1 12 T T2
69 90 180 324 164 6.2 54 178 291 148
6.9 90 190 325 164 6.2 54 178 289 148
6.9 90 190 326 164 6.2 54 178 287 148
6.9 90 180 322 164 6.2 54 178 291 148
7.0 90 180 325 155 6.2 70 178 234 148
7.0 8s 185 325 159 8.3 70 178 295 148
7.0 85 185 325 155 6.3 70 178 292 148
70 8s 188 325 155 6.3 70 178 294 148
7.0 88 190 323 158 6.3 60 178 280 140
70 97 200 325 157 6.3 60 175 280 140
7.0 88 190 328 155 6.3 60 175 290 140
7.0 a8 190 327 155 6.3 60 178 280 140
6.97 88.83 188.75 32483 158.50 6.26 61.33 177.25 2381.08 145.33




Febrero 2 de 1995

Intercambiador 28C

Febrero 9 de 1995

Intercambiador 28C

T entrada T salida T entrada T salida T entrada T salida T entrada T satida

L.V. carga carga A.D. AD. L.V. carga carga AD. AD.

% 1 2 T1 T2 % t © T1 T2
7.1 112 157 305 158 7.2 S8 150 288 153
7.1 115 175 306 162 7.2 102 162 280 158
7.1 111 178 306 160 7.2 102 162 291 155
7.1 111 17¢ 306 160 7.2 102 162 24 155
7.3 87 182 305 160 74 96 178 291 158
7.3 97 182 303 160 7.4 94 174 289 156
7.3 S0 180 303 158 7.4 98 175 287 158
7.3 90 180 303 155 7.4 98 175 282 158
7.2 100 182 303 162 7.2 108 160 286 152
7.2 100 182 303 162 7.2 105 160 283 152
7.2 100 182 303 162 7.2 105 160 282 152
7.2 100 182 304 162 7.2 105 160 287 152
7.20 101.92 178.50 304.17 159.92 7.27 100.83 164.83 265.00 154.67

Febrero 17 de 1995 Febrero 24 de 1995
Intercambiador 28C intercambiador 29C
T entrada T salida T entraca T salida T entrada T salida T entrada T salica

LV. carga carga AD. A.D. LV, carga carga AD. A.D.

% tt t2 T1 T2 % t1 t2 T1 T2
52 98 200 284 17¢ 54 94 189 281 164
52 a7 198 286 179 54 90 187 278 161
5.2 82 194 288 172 54 88 188 289 160
4.8 82 184 291 172 54 90 188 285 1662
4.8 110 190 288 170 54 103 170 291 1680
4.8 110 190 289 170 54 103 170 280 160
48 110 190 281 170 54 103 170 283 160
4.8 110 180 280 170 5.4 103 170 282 160
4.8 110 190 285 170 54 100 185 285 185
4.8 110 190 283 170 5.4 100 185 285 161
4.8 110 180 286 170 5.4 100 185 282 161
4.8 110 190 285 170 5.4 100 185 282 161
4.90 103.25 192.17 286.33 171.83 5.40 g7.83 181.00 283.58 286.25
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Marzo 3 de 1995

Marzo 10 de 1995

intercambpiador 29C Intercambiador 29C

T entrada T safida T entrada T salida T entrada T satda T entrada T satida
LV. carga carga AD. AD. L.V. carga carga AD. AD.
% t1 t2 T1 T2 % t1 2 71 T2
6.4 108 174 287 168 7.3 120 174 283 172
6.4 108 174 289 165 7.2 120 174 283 172
6.4 110 174 287 167 7.2 120 174 282 172
6.4 110 174 288 167 7.2 120 174 281 172
6.4 110 174 288 167 7.3 120 176 285 174
6.4 110 174 288 187 73 122 178 285 174
6.4 110 174 288 167 7.3 112 176 283 174
€4 110 174 289 167 7.3 112 176 282 174
6.4 110 174 289 164 7.3 112 178 282 172
6.4 110 174 289 1684 7.3 112 178 278 172
6.4 110 174 288 166 7.3 112 178 277 172
6.4 110 174 286 166 7.3 112 178 280 172
6.4 109.67 174.00 288.00 166.00 7.3 116.17 176.00 281.83 172.87

Marzo 17 de 1995 Marzo 28 de 1995
intercambiador 29C Intercambiador 29C

T entrada T salida T entrada T salida T entrada T salida T entrada T salida
LV. carga carga AD. AD. L.V. carga carga AD. AD.
% t1 12 T1 T2 % t1 2 T1 T2
7.1 100 174 289 172 7.0 98 160 283 150
71 104 176 290 172 7.0 98 160 292 150
74 104 178 283 172 7.0 98 160 292 150
7.4 104 178 292 172 7.0 98 160 291 150
6.8 108 1786 292 180 7.0 98 158 291 152
6.8 105 176 297 180 7.0 a8 158 292 152
6.8 105 176 293 181 7.0 80 160 283 152
6.8 105 176 291 181 7.0 . 2 1] 160 . 296 152
6.8 112 180 294 174 7.0 80 158 294 150
€8 110 180 294 172 7.0 :1o] 158 293 150
6.8 110 180 230 172 7.0 1] 158 292 150
68 110 180 284 172 7.0 90 158 294 150
7.0 106.17 177.50 291.58 175.00 7.0 84.00 159.08 29275 150.67

Al




Abril 7 de 1995

Abril 14 de 1995

inlercambiador 29C intsrcambdiador 29C
T entrada T salida T entrada T salida T entrada T salida T entrada T salida
LV, carga carga AD. A.D. L.V, carga carga AD. A.D.
% 11 12 T T2 % t1 2 Tt T2
7.5 100 180 294 180 7.3 85 180 290 162
75 110 180 284 180 73 85 180 289 162
.5 100 190 2986 180 7.3 85 180 292 162
7.5 110 190 296 180 7.3 85 180 295 162
7.5 118 174 294 172 7.2 102 162 294 158
75 117 175 295 172 7.2 101 161 294 158
7.5 114 170 295 168 7.2 96 160 282 155
7.5 115 171 283 169 7.2 96 160 290 155
7.5 115 171 293 169 7.3 96 161 292 155
75 115 171 293 169 7.3 96 160 291 155
7.5 115 171 293 169 7.3 96 160 291 158
7.5 115 171 283 169 7.3 96 160 289 155
7.50 112.00 177.83 294 .08 173.08 7.27 93.25 168.67 291.58 157.83
Abril 21 de 1995 Abril 28 de 1995
Intercambiacor 29C Intercambiador 29C
T entrada T salida T entrada T safida T entrada T salida T entrada T salida
LV, carga carga AD A.D. L.V. carga carga AD. A.D.
% 1 2 T T2 % 11 2 Tt T2
7.0 g2 166 311 160 7.0 100 166 297 196
7.0 g2 166 312 160 7.0 100 166 300 196
7.0 80 164 310 156 7.1 100 168 299 200
7.0 80 164 312 156 7.1 100 168 298 200
7.1 90 164 308 156 6.9 100 168 298 200
71 92 166 302 160 6.9 100 168 298 200
7.0 102 166 310 160 6.9 100 168 297 200
71 85 159 312 163 6.9 100 168 299 200
7.0 92 166 312 160 §. 100 168 289 200
7.0 102 166 313 156 6.9 100 168 297 200
7.2 85 159 316 163 6.8 100 168 285 200
7.2 85 159 311 163 6.9 100 168 295 200
7.08 91.42 163.75 310.75 159.42 6.95 100.00 187.67 287.75 199.33
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Junio 1 de 1995

Junio 8 de 1995

tntercambiador 28C Intercambiador 26C

T entrada T salida T entrada T salida T entrada T salida T entrada T salida
Lv. carga carga AD. AD. L.v. carga carga AD. AD.
% 11 t2 T T2 % 1 12 T1 T2
50 85 180 282 175 52 108 186 294 184
5.0 85 180 292 175 5.2 125 200 290 190
50 85 180 280 175 4.9 110 200 293 180
50 85 180 290 175 49 110 200 293 180
S0 100 180 292 175 4.9 90 188 293 180
5.0 100 180 291 175 4.9 90 188 283 180
5.0 105 175 291 165 4.9 90 188 291 180
50 108 175 281 165 4.9 80 188 291 180
50 105 175 288 165 4.9 80 188 292 180
50 105 175 288 165 4.7 90 188 289 180
5.0 105 175 289 165 4.7 g0 188 294 180
5.0 105 175 282 165 4.7 S0 188 285 180
5.00 97.50 177.50 290.50 170.00 4.90 87.50 181.67 292.33 181.17

Junio 15 de 1995 Junio 22 de 1995
Intercembiador 29C Intercambiador 268C

T entrada T salida T entrada T salida T entrada T salida T entrada T salida
L.v. carga carga AD. AD. L.V, carga carga AD. A.D.
% t1 12 T1 T2 % t1 12 T T2
4.7 100 180 291 180 40 126 210 281 200
47 100 190 250 180 4.0 126 210 291 200
4.7 100 180 291 180 4.4 126 210 230 200
5.0 100 190 2g1 182 4.4 125 193 290 194
5.0 100 191 281 183 4.4 125 193 290 194
5.0 101 191 28% 183 4.4 125 183 292 194
50 101 191 282 183 4.4 128 200 2384 180
50 101 191 291 183 4.4 128 186 293 195
4.7 108 188 292 193 4.4 128 196 292 195
4.7 108 185 282 180 4.4 128 196 293 197
4.8 108 185 291 190 4.4 128 198 285 197
4.8 108 186 291 180 4.4 129 198 298 197
4.84 102.92 189.00 290.17 184.75 433 126.83 199.42 292.17 196.08
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Julio 7 de 1995

Intercambiador 28C

Julio 14 de 1995

Intercambiador 29C

T entrada T salida T entrada T salida T entraga T salida T entrada T saligda
Lv carga carga A.D. AD. LV, carga carga AD. AD.
% 11 2 Ti T2 % t1 12 T1 T2
5.4 1o 162 300 170 £0 110 164 302 170
54 1190 162 300 170 50 106 165§ 302 169
5.4 110 172 301 168 5.0 112 168 301 170
54 110 172 300 168 5.0 112 168 301 170
5.2 110 170 298 166 5.2 113 168 300 170
52 110 172 300 168 5.2 105 . 166 30 170
52 110 172 298 168 5.2 110 166 301 170
5.2 110 170 297 168 5.2 112 166 303 170
5.2 €0 175 298 165 5.2 112 166 303 170
52 80 178 297 165 5.2 112 166 3t 170
5.2 80 175 286 165 5.2 113 167 302 171
5.2 80 175 296 165 5.2 113 167 303 171

5.27 100.00 171.00 288.42 167.17 5.13 110.83 166.42 30167 170.08

Julio 21 de 1995 Julio 28 de 1995
intercambiadar 29C Intercambiador 28C

T entrada T salida T entrada T saiida T entrada T salida T entrada T sailida
Lwv. carga carga A.D. AD. L.V, carga carga A.D. AD.
% t1 12 T1 T2 % 1 t2 T T2
5.0 110 170 300 176 4.7 53 143 294 150
5.0 110 170 296 176 4.7 53 143 285 152
5.0 110 170 286 176 4.7 53 140 298 147
50 110 170 257 1786 4.7 53 140 302 147
5.0 118 178 299 150 5.0 50 143 305 150
£0 138 178 299 150 5.0 50 143 298 150
50 110 163 297 150 5.0 50 143 300 150
5.0 110 163 298 150 5.0 50 143 302 150
s5C 110 165 287 144 4, 40 135 256 144
50 110 165 258 144 4.9 40 135 300 144
50 110 165 288 144 4.8 40 135 297 144
5.0 110 165 287 144 4.8 40 135 255 144

5 60 111 33 168.50 297.75 156.67 485 47.67 135.83 298.58 147 .67




Enero 5 de 1995

Enerol2 de 1995

Intercambiador 8C Intercambiador 8C
T entrada T salida T entrada T salida T entrada T satiga T entrada T salida
LV, carga carga A.D. A.D. L.V, carga carga AD. AD.
% t1 12 T1 T2 % t1 12 T1 T2
7.2 170 150 362 215 7.1 170 225 360 205
7.2 170 150 358 218 7.1 170 225 355 205
7.2 170 150 360 218 7.4 170 225 357 205
72 170 150 350 215 7.1 170 225 358 205
7.2 170 150 362 215 7.1 160 2860 364 215
7.2 170 150 363 218 7.1 160 260 359 215
7.2 170 150 369 215 7.1 160 260 . 365 215
7.2 170 150 366 215 71 160 260 361 215
7.2 168 173 365 215 70 170 270 364 227
7.2 168 173 366 215 7.0 170 270 364 227
7.2 170 172 365 208 7.0 170 270 365 227
72 170 172 366 208 7.0 170 27C . 366 . 227
7.20 169.67 157.50 362.67 213.83 7.07 166.67 251.67 361.50 215.67
Enero 19 de 1995 Enero 26 de 1995
Intercambisdor 8C inlercambiagor 8C
T entrada T salida T entrada T salida T entrada T salida T entrada T salida
LV, carga carga AD. A.D. LV. carga carga AD. AD.
% t1 22 T1 T2 % t1 12 T1 T2
6.9 180 225 365 220 6.2 - 178 225 364 170
6.9 180 225 364 220 6.2 178 225 362 170
6.9 190 225 363 220 6.2 178 225 360 170
6.9 190 225 3s0 220 6.2 178 225 363 170
7.0 180 260 as5¢ 220 6.2 178 225 365 180
7.0 185 260 366 220 6.2 178 225 365 180
7.0 185 260 361 220 6.2 178 225 362 180
70 185 260 356 220 6.2 178 225 364 180
7.0 190 260 365 217 6.2 175 230 362 120
7.0 200 260 367 217 6.2 175 230 382 180
7.0 190 260 367 217 6.2 175 230 362 180
7.0 190 260 370 217 6.2 175 230 362 190
6.97 188.75 248.33 363.58 219.00 6.20 177.00 226.67 362.75 180.00
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Febrero 2 de 1995

tntercamsiador 6C

Febrero 9 de 1995

intercambiador 8C

T entrada T salida T entrada T salida T entrada T salida T entrada T salida

Lv. carga carga AD. AD. LV. carga carga AD. AD.
% t1 2 T1 T2 % 11 2 T1 T2
71 187 137 264 197 7.2 150 118 381 180
71 178 142 262 198 7.2 1682 112 361 183
71 179 140 361 205 7.2 162 112 361 193
71 179 140 363 205 7.2 182 113 362 193
7.3 182 138 362 205 7.4 178 240 366 203
7.3 182 136 361 208 7.4 174 238 362 200
7.3 180 142 362 202 7.4 178 233 364 202
7.3 180 142 361 202 7.4 1758 233 361 202
7.2 182 240 361 205 7.2 160 140 362 192
7.2 182 240 361 205 7.2 160 140 361 192
7.2 162 240 363 205 72 160 140 361 192
7.2 182 240 361 205 7.2 1680 140 357 192
7.20 178.50 172.82 34517 203.25 7.27 164.83 163.28 361.58 185.23
Febrero 17 de 1995 Febrero 24 de 1995
Intercambiador 8C intercambiador 8C

T entrada T salida T entrada T salida T entrada T salida T entrada T salida

L.V. carga carga AD. AD. L.V. carga carga AD. AD.
Y% t1 2 T1 T2 % t1 2 T1 T2

52 200 250 364 223 54 189 255 354 212
52 198 251 356 223 54 187 245 350 213
52 194 250 361 227 54 188 245 361 213
4.8 184 250 342 227 54 188 245 356 243
4.8 180 280 362 210 54 170 245 368 242
4.8 180 260 362 210 54 170 245 358 242
48 180 260 361 210 54 170 24§ 356 242
4.8 180 260 361 210 54 170 245 358 242
48 180 260 362 210 5.4 185 244 361 242
4.8 190 260 362 210 54 188 255 362 242
4 180 260 362 210 54 185 255 359 242
48 180 260 361 210 54 185 255 358 242
4.90 192.17 256.75 358.67 215.00 5.40 181.00 248.25 358.00 23475
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Marzo 3 de 1995

Intercambiador 6C

Marzo 10 de 1995

Intercambiador 8C

T entrada T salida T entrada T salida T entrada T salida T entrada T salida
L.V, carga carga A.D. A.D. L.V. carga carga A.D. _AD.
% t1 12 T1 T2 % t1 t2 T T2
6.4 174 258 362 235 7.3 174 260 357 238
6.4 174 258 362 235 7.2 174 260 358 238
6.4 174 258 358 235 7.2 174 260 358 238
6.4 174 258 357 235 7.2 174 260 356 238
6.4 174 258 359 235 73 176 260 360 239
6.4 174 258 361 235 7.3 176 260 3860 238
6.4 174 258 361 235 7.3 176 260 362 239
6.4 174 258 362 235 7.3 176 260 360 239
6.4 174 258 363 234 7.3 178 260 359 239
6.4 174 257 363 233 7.3 178 260 356 238
6.4 174 254 ' 365 235 7.3 178 2860 357 238
6.4 174 254 364 23s 7.3 178 260 356 239

6.4 174.00 257.25 361.42 23475 7.3 176.00 260.00 358.25 238.67

Marzo 17 de 1995 Marzo 28 de 1995
Intercamp:acor 8C intercambiador 8C

T entrada T salida T entrada T salida T entrada T salida T entrada T salida
L.V. carga carga AD A.D. L.V. carga carga AD. AD.
% 1 12 T1 T2 % t1 12 T1 T2
7.1 174 270 366 225 7.0 160 264 361 230
7.1 178 270 367 225 7.0 160 264 361 230
7.4 178 270 367 225 7.0 160 264 361 230
7.4 178 270 370 225 7.0 160 264 359 230
6.8 176 268 370 224 7.0 158 265 362 230
6.8 176 268 374 222 7.0 158 265 361 230
6.8 176 268 370 222 70 160 265 360 230
68 176 268 368 222 7.0 160 265 363 230
6.8 180 260 3869 215 7.0 158 264 382 230
68 160 260 375 215 7.0 158 264 362 230
6.8 180 260 368 215 7.0 158 264 361 230
6.8 180 280 389 215 7.0 158 284 383 230

7.0 177.50 266.00 369.42 220.83 7.0 15908 264.33 361.33 230.00
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Abril 7 de 1995

Intercambdiagor 8C

Abril 14 de 1995

Intercambiador 8C

T entrada T salida T entrada T safida T entrada T salida T entrada T salida
LV. carga carga AD. AD. LV. carga carga AD. AD.
% 1 12 T1 T2 % 1 2 T1 T2
75 190 278 360 185 7.3 180 260 353 235
7.5 180 275 359 185 73 190 260 357 235
7.5 180 275 360 185 7.3 180 260 358 238
7.5 190 275 358 185 7.3 180 260 358 238
75 174 275 357 230 7.2 182 265 360 225
7.5 175 275 360 230 7.2 161 265 360 225
7.5 170 275 358 228 7.2 160 263 361 225
7.5 171 275 358 229 7.2 160 263 381 224
7.5 171 275 358 228 7.3 161 265 360 225
7.5 171 275 357 229 7.3 160 263 360 224
7.5 171 275 387 229 7.3 160 263 359 224
75 171 275 357 229 7.3 160 263 358 224
7.50 177.83 275.00 358.42 214.42 7.27 168.67 262.50 358.75 228.00

Abril 21 de 1995 Abril 28 de 1995
Intercambiador BC Intercambiador 8C

T entrada T salida T entrada T salida T entraga T salida T entrada T salida

LV. carga carga AD AD. L.V. carga carga AD. AD.
% t1 12 T1 T2 % 1 . 12 T1 T2

7.0 166 256 362 235 7.0 166 260 355 235
7.0 166 266 362 235 70 166 260 357 235
7.0 164 266 362 235 7.1 168 269 356 235
7.0 164 266 363 235 7.1 168 260 357 235
7.1 164 266 362 235 6.9 168 260 358 235
7.1 166 266 35€ 235 6.9 168 260 357 235
7.0 168 270 3580 240 6.9 168 260 356 238
7.1 159 270 362 225 6.9 168 260 358 235
7.0 166 270 364 235 6.9 168 260 3an 235
7.0 166 270 364 240 8.9 168 260 358 235
7.2 159 270 362 225 6.8 188 260 356 235
7.2 158 270 362 225 6.9 168 260 358 235
7.08 163.75 268.00 361.75 233.33 6.95 167 67 260.00 353.08 235.00
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Junio 1 de 1995

Intercambiador 8C

Junio 8 de 1995

Intescamziader 8C

T entrada T salida T entrada T salida T entrada T salida T entrada T saliga
LV carga carga A.D. AD. L.V. carga carga A.D. AD
% t1 12 T1 T2 % t1 t2 T2
&0 180 260 357 235 5.2 186 270 250
5.0 180 260 358 235 5.2 200 270 353 260
50 180 260 356 235 4.9 200 280 354 24g
50 180 260 356 235 4.9 200 260 353 242
50 180 260 356 230 4.9 188 280 353 245
50 180 260 355 230 4.9 188 280 356 245
50 175 260 355 230 4.¢ 188 280 354 245
50 175 260 355 230 4.9 188 275 354 243
50 175 260 354 230 4.8 188 275 355 240
50 175 260 352 230 4.7 188 275 354 240
50 175 260 3582 230 4.7 188 275 356 243
S50 175 260 354 230 4.7 188 275 358 240

5.00 177.50 260.00 355.00 23167 490 191.67 27z 32 35475 24525

Junio 15 de 1995 Junio 22 de 1995
Intercambiagtor 8C Intercamsiadar 8C

T entrada T salida T entrada T salica T entrada T saida T entrada T sahda
L.V, carga carga A.D. AD Lv. carga carga AD. AD
% t1 12 T1 T2 % 1 ©2 T1 T2
3.7 190 284 357 245 4.0 210 283 361 250
47 190 284 355 255 a0 210 283 381 250
4.7 190 284 357 245 4.4 213 283 3561 250
50 190 275 355 24¢ 4.4 183 2863 350 240
50 19% 275 356 24¢C 4.4 193 283 35¢ 2490
$.0 181 271 359 238 4.4 183 283 359 240
50 191 271 357 238 4.4 200 285 360 240
S50 191 271 357 240 4.4 196 28¢C 358 240
4.7 188 275 355 243 4.4 196 280 359 240
4.7 185 275 345 243 4.4 198 280 361 2450
4.8 185 275 356 243 4.4 198 28c 383 240
4.8 186 275 356 243 4.4 198 280 363 240

4.84 189.00 276.25 3585.42 24122 4.33 188.58 281.82 360.42 242.50

Al




s

Julio 7 de 1995 Julio 14 de 1995
intercambiador 8C intercampiagor 8C

T entrada T salida T entrada T salida T entrada T salica T entrada T salida
L.V, carga carga A.D. AD. L.V carga carga AD. A.D.
% tt 2 T1 T2 % 1 12 T1 T2
54 162 262 357 235 5 164 262 360 230
5.4 162 262 356 235 5 165 261 358 230
54 172 262 357 235 5 168 262 355 232
543 172 262 358 235 5 168 262 355 232
52 170 260 357 230 52 168 260 355 235
5.2 172 262 359 235 5.2 166 262 356 235
52 172 262 360 235 5.2 186 251 356 235
52 170 262 357 230 5.2 166 262 358 23§
5.2 175 280 355 235 52 166 262 356 235
5.2 175 260 354 235 5.2 166 282 353 235
52 175 260 351 235 5.2 167 260 354 232
52 175 260 351 235 52 167 260 354 232

5.27 171.00 261.17 356.00 234.17 5.13 166.42 261.33 355.83 23317

Julio 21 de 1995 Julio 28 de 1995
intercambiador 8C intercamoiador 8C

T entrada T salida T entrada T saiida T entrada T satida T entrada T salida
LV carga carga AD, AD. LV. carga carga AD. AD
% 1 12 T1 T2 % t1 2 T1 T2
50 170 263 358 238 4.7 143 242 352 235
5.0 170 263 355 238 4.7 143 242 351 235
5.0 170 263 356 238 4.7 140 242 355 235
5.0 17¢ 263 354 238 4.7 140 242 359 235
5.0 178 257 355 235 5.0 143 242 362 235
5.0 178 257 357 235 5.0 143 242 357 235
5.0 1€3 257 356 235 5.0 143 242 360 235
50 163 257 353 235 5.0 143 242 360 233
5.0 165 260 353 237 4.9 135 250 357 2235
50 165 260 352 237 4.9 135 252 360 233
59 165 260 354 237 4.8 135 250 359 235
50 165 260 353 237 4.8 138 250 357 238

5.00 1868.50 260.00 354.87 23867 4.85 135.83 244 67 357.42 234 E3




C FISICAS

INFORMACION DE LABORATORIO

Para el desarrollo del calculo del balance de materia y energla fue necesario la recopilacion de
informacion de laboralorio de las corrientes involucradas en el tren de precalentamiento.

Para eslo fue necesaria la colaboracion del personal de! laboratorio, pues no se realiza un
estudio de las corrientes de aceite decantado a tanques, aceite ciclico pesado y fondos, por
considerar estas corrientes como “circulantes” es decir, estas corrientes no lienen ninguna
relacion con alguna otra Planta dentra de la Refinerla.

La informacién proporcionada por el Laboratorio de liquidos, consiste en curvas de destilacion
para cada una de las corrientes, asl como peso molecular y del peso especifico. Estos datos son
suficientes para la delerminacidon del factor de caracterizacion de cada corriente. La
determinacién de la curva de destilacién para las corrientes de carga fresca y de aceite ciclico
pesado, fueron realizados en un equipo automdtico aleman { HERZOG MC 630}, mientras que
las corrientes de aceite decantado y fondos de la Facclonadora, se realizaron en un equipo
manual, pues en estos dos Ultimos tienden a presentar un craking, formando un depdsite al final
de ia destilacion dificil de limpiar del equipo
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HERZOG MC 630

ASTM D160
SAMPLE DRSCRIPTION CARGA FPRESCA FCC1
SAMPLE NUMBER 20 8T 95 EBPRCIAL
DIST. PROGRAM PRINTER PROGRAM !
DIST, STOP AT VoL 39 SAMPLE VOLUME ml 200
INITIAL HEAT RATE K/min 7 DENSITY ( 60 C) Kg/wd 91§
OPERATING PRESSRE malig .8 MASS g 193
DELTA T VAPOUR
CONDENSER TEMP. deg ¢ 60 - CONDENSER dec ¢ 60
RECEIVER TEMP. deg € 60 - RECEIVER dec ¢ 60
TIME VOLUME ACT-TEMP PRESS AE-TEMP LIQTEMP TEMP LIQUID/ VOLUME END
min Yol% deg C mmllg degC degC degC  AE/ACT Vol% YES/NO
348 AE ¢ 5.5 NO
247 1BP 78.4 85 2573 1679 380 AE *10.8¢ NO
415 AE V24.5¢ NO
m /min 446 AE *45.5¢ NO
538 AE *92.6° NO
17 S 1415 84 3403 1904 ACT NO
49 10 168.4 84 3748 2085 ACT NO
53 15 184.8 34 3952 216.7 ACT NO
64 2 1949 85 407.6 i LIQUID TEMPERATURE STATIC
6.4 25 2014 .84 4159 287
58 30 208.7 43 4254 2345
6.4 35 2144 83 4324 2387
55 40 220.2 86 4386 244
57 45 2289 86 445.0 95
5.6 50 228 835 4539 2556
6.0 [} 2384 85 461.0 2604
51 60 2439 87 467.2 2657
5.5 6% 2511 84 4766 ms
58 70 2578 .86 484.1 M8
5.6 7 2655 85 4936 2849
5.5 80 2741 87 503.3 2926
53 85 2837 84 5154 3030
53 90 295.0 86 5282 346
46 95 3128 B4 $49.4 344
MAX. 1IEATING POWER
98.5 3364 85 576.3 3619

A22



HERZOG MC 630

ASTMD.1160
SAMPLE DESCRIPTION ACRITE C PRSADO FCCL
SAMPLE NUMBER 20 88T $5 RSPRCIAL
DIST. PROGRAM 6 PRINTER PROGRAM !
DIST. §T0P AT voLs 99 SAMPLR VOLUMR ml 200
INITIAL NEAT RATE K/min 7 DENSITY ( 60 C ) Xg/m3 1023
OPSRATING PRESSRE mmig .8 MASS g 204.6
DELTA T VAPOUR
CONDENSER TEMP. deg C 80 - CONDENSER dec C (1]
RECEIVER TEMP. deg C §0 - RECEIVER dec C 60
TIME VOLUME  ACT-TEMP PRESS AETEMP LIQTEMP TEMP LIQUID/ VOLUME END
min Vol% deg € mmHg deg C deg C degC_ AF/ACT __ Vol% YES/NO
343 AE. g% NO
151 1P 609 78 2385 1330 380 AE. *33.1° NO
1S AL ¥72.5% NO
ml /min - 466 AE. 490.0¢ NO
538 AE. NO
36 5 1248 83 39.) 1634 ACT NO
54 10 1457 i) 2463 1144 ACT NO
6.2 15 1568 8 3603 1808 ACT NO
64 20 1629 8 3683 185.0
6.6 25 1610 8 ns 1877
58 k[] 1704 84 kYA 190.4
6.0 35 1733 B4 808 1933
57 40 1768 85 3850 1969
63 45 1793 B4 8.3 199.2
5.6 50 182.5 1] 3926 2016
5.6 55 1854 84 396.0 2052
59 60 189.3 8 4009 2102
6.2 65 1926 8 405.4 2123
5.3 70 1973 8 4110 217
59 15 202.7 1] 4117 238
LX] 80 2089 8 4252 289
5.7 85 2160 85 4337 235)
5.1 90 2263 84 4468 266
46 95 264 8 4709 2182
MAX. MIEATING POWER
9.3 2822 A8 5134 326.§
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REPORTE DE DESTILACIONES

PETROLEOS MEXICANOS
REFINERIA “MIGUEL HIDALGO"
SUPERINTENDENCIA DE QUIMICA
LABORATORIO EXPERIMENTAL

MUESTRA Aceite decantado FCC-]

FECHA 20set95

% TEMPERATURA | TEMPERATURA | TEMPERATUURA | TEMPERATU TEMP, PRESION
VOLUMEN DOMO DOMO : URA DOMO FONDO | REDUCIDA
DESTILADO °C °F CORREGIDAA | CORREGIDA EN mmtig
760 mmlig A 760 mmHg .
*C °F

TIE 76 265 6
5 134 342 6
10 157 37 5
15 177 398 5
20 190 416 J
25 194 433 3
30 198 436 J3
35 202 442 3
40 206 446 3
45 210 454 K]
50 216 462 J
55 222 467 J
60 228 475 J
65 234 483 J
70 242 493 J
75 252 506 3
80 260 514 J
85 268 524 K]
90 276 5§32 K]
95 284 542 .3
TFE 304 566 J

VOLATILIDAD A 1000 °F EN %

VOLATILIDAD A 1050 °F EN %

RECUPERADO

FECHA 20595 .

A24




PLANOS

il

ARREGLO GENERAL Y DETALLES
DEL EQUIPO DE TRANSFERENCIA DE LA PLANTA CATALITICA,

Como ayuda para establecer las caracteristicas de disefio de los equipos que componen e Tren
de Precalentamiento, se reproduce a continuacidn el dibujo de los disefios mecanicos para
construccion de los intercambladores 6¢, 29C y 8C. El dibujo de los equipos 6C y 8C se
encontraron en bitdcoras propledad de {a Planta Catalitica, mientras que el del 29C se encontrd
en el departamento de dibujo de la refinerla.

Ef disefio de los intercambiadores 6C y 8C fue encargado a Bufete industrial y fueron canstruidos
por la empresa SWECOMEX S.A. en la ciudad de Guadalajara Jalisco; el disefia del
intercambiador 28C corrid a cargo de la empresa americana INDUSTRIAL FABRICATING
COMPANY (3189 South Sheridan Road Tulsa, Oklahoma) para Bufete Industrial.
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