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INTRODUCCION

La industria petrolera es de vital importancia en el desarrollo industrial del pafs,
debido a los distintos productos y subproductos obtenidos del crudo, en las

areas quimicas y petroquimicas.

La refinacion del crudo requiere de grandes cantidades de energeticos y
cualquier mejora en el proceso representa una reduccién considerable en el
consumo de energéticos, ya que este tipo de industrias produce el 16% de la
energia consumida en el ambito nacional.

La tendencia actual consiste en realizar mejoras a os procesos existentes para
realizar una mejor administracién de la energia, como una opcion real y a corto
plazo para aumentar el rendimiento energético de estas industrias que llegan a
consumir gran cantidad de combustible no renovable.

La disminucién de los servicios en este tipo de plantas, como son agua de
enfriamiento, energia eléctrica, combustibles, liquido asi como vapor en sus
distintos niveles, es de gran importancia debido al consumo que se realiza.

Los procesos con los cuales se trabaja en la industria petrolera actualmente no
fueron creados con la idea de la utilizacion eficiente de la energia, ya que se
produce sin importar la eficiencia del proceso, esto incrementa los costos de
operacion de la planta, hace que aumente el precio del producto, y trae como

consecuencia, un proceso de baja calidad a un aito costo.

El mejorar las condiciones de este tipo de procesos implica no sdlo evilar el
derroche de recursos, dentro de los cuales se encuentra el petrdleo, sino el
buscar e! uso racional de éstos para realizar un aprovechamiento de los bienes

al maximo,



En una refineria la cantidad de energfa utilizada en las unidades de destilacion
del crudo resulta de gran importancia, por esto no es posible utilizar cualquier
cantidad de energia para la produccion; existen diversos caminos posibles,
dentro de éstos se encuentra el mejoramiento de los procesos existentes,
basados en el andlisis para crear un sistema en el cual se aumente la
productividad y rentabilidad haciendo mas eficiente el proceso.

El objetivo de este trabajo consiste en proponer modificaciones a los procesos
actuales que lleven a un mejor uso de la energia con un bajo costo de
inversién, basandose en un andlisis de las condiciones y recursos con los
cuales se cuentan, con ayuda de una simulacién y una reestructuracion de la

red de intercambio de calor.

Se trabajara en la seccion de precalentamiento de! crudo, y se utilizara tanto la
sintesis de procesos como la tecnologia de Pinch para el redisefio de fa red de
intercambio de calor, proponiendo diversos sistemas alternativos.



CAPITULO 1

LA INGENIERIA DE PROCESOS

Analiza los esquemas de flujo de procesos que forman parte de cualquier planta

quimica, econémica, segura y facilmente operable.

En este capitulo se toma como base la ingenieria de procesos para atacar el
problema de un sistema, tomando como herramientas principales la evaluacion
del proceso, con ayuda de la simulacién para ejemplificar el problema de la
planta atomosférica.

La ingenieria de procesos busca la mejor tecnologia y desarrolla con la
informacién necesaria la mejor combinacién de equipos y condiciones de
operacién, como son: presion, temperatura y velocidad del flujo, para obtener
los maximos rendimientos en funcidn de las especificaciones requeridas para
cada proceso. Evalia las distintas tecnologias para obtener la mejor propuesta,
de acuerdo con las necesidades actuales y futuras con objeto de administrar tos

recursos actuales, de una manera econdmica y eficiente.

Dentro de la ingenieria de procesos existen tres etapas: desarroflo del proceso;
la innovacion de procesos y el disefio de procesos.

1.1.1 El desarroilo de procesos, es el primer paso de la ingenieria que con los
minimos datos necesarios y una necesidad, es posible construir una secuencia
de operaciones unitarias, de las cuales se obtenga el producto con las
caracteristicas deseadas,

Dentro de esta rama, Yo primordial es encontrar un arreglo que cumpla con las

necesidades actuales, con un minimo de inversion, y con mejoras a estos



procesos obscletos, en este caso la dnica limitacién se encuentra en la

inversion.

1.1.2. La innovacidn de procesos, se encuentra orientada hacia la evaluacion
de procesos nuevos, esto es la busqueda de arreglos para el mejoramiento
integral del proceso, basado en una necesidad, pero en este caso es necesario
contar con informacién clara y precisa de los procesos actuales, para poder
realizar el cambio a una nueva propuesta, ademas de realizar nuevamente una
inversién en equipo y asignar recursos en investigacion, pruebas y desarrollo

del proceso.

En este caso es posible generar diversas actividades orientadas hacia la
generacién de un nuevo proceso, con ayuda de tecnologias, equipo
instrumentacién y parametros de procedimientos conocidos, en donde seria
aplicable una simulacién del proceso actual y del nuevo, para poder realizar una
comparacién tanto econdmica como del beneficio obtenido.

1.1.3. El disefio realiza actividades relacionadas como son: las bases de
disefio; los balances de materia y energia; el andlisis del flujo de proceso;
célculo de dimensionamiento y de los costos de los equipos.

El disefio lo componen tres etapas: la sintesis, el anélisis y la optimizacion. En
donde éstas se utilizan en forma iterativa y secuencial, ya que es necesaria la
utilizacién de las tres etapas para realizar una evaluacion del proceso que se

desea mejorar.

» La sintesis es la etapa en la cual se seleccionan las unidades de procesc y
su interconexion, es decir, se propone la estructura basica, con la cual se
iniciara el disefo y las primeras evaluaciones de su eficiencia; ésta ayuda a
las estructuras alternativas, satisface las necesidades principales del
proceso, pero no llega a ser la mejor hasta que esta combinacion sea
analizada tanto econdmicamente como con los requerimientos especificos

del proceso.



Deniro de 1a sintesis es posible escoger una estructura basica del diagrama de

flujo de proceso y se eligen los valores iniciales de las variables.

Existen distintos métodos de sintesis:
+ Descomposicion del problema.
. Busque‘da de algoritmos y optimizacién directa.
¢ Métodos heuristicos.
s Métodos evolutivos.

Dentro de la descomposiclén se tiene una separacion del problema
complejo en fracciones, en el cual se resuelve cada fraccién
individualmente, presentando una menor dificultad de resolucién con un

sencitlo algoritmo.

E! método de blasqueda de algoritmos y optimizacién directa utiliza las
técnicas de optimizacién y programacion matematica para la busqueda de
las nuevas configuraciones alternas, de tal forma que se garantice que se
encuentre la configuracién 6ptima, teniendo como desventaja el tiempo
invertido en esta bldsqueda; este no es un método de facil aplicacién a todos

los procesos, ya que se encuentran grandes limitantes en la realidad.

Los métodos heuristicos son capaces de reducir el nimero de alternativas
posibles, ya que se guian por el sentido comun, la limitarante se encuentra
en que éstos por si mismos no identifican la dptima sclucién ya que se

basan en el conocimiento del sistema real y de sus limitaciones.

Los métodos evolutivos se identifican por la generacidon sucesiva de
configuraciones del proceso, cada uno basado en el anterior y presentando

una mejora con respecto a la anterior, llevando un procedimiento logico



involucrado; la limitacién de este método se encuentra en que se depende
de la estructura inicial,

La sintesis de procesos de acuerdo a su naturaleza se clasifican en:

Q

Redes de recuperacion de calor.
Sistemas de servicios, calor y potencia.
Sistemas de separacion.

Rutas de reaccidn.

Redes de reactores.

Sistemas de control.

Procesos quimicos.

En los problemas de sintesis en redes de intercambio de calor, se
encuentra una gran aceptacién debido a la gama de posibilidades que
pueden llevarse a cabo debido a su naturaleza, en donde se debe encontrar
una red que integre eficientemente toda la energia disponible al menor costo
posible, con la ventaja de una gran disminucién de los servicios que

generalmente son utilizados en el proceso actual.

En los sistemas de servicios, calor y potencia, se encuentran
intimamente involucrados con fos anteriores, ya que si se logra mejorar el
tren de intercambio de calor, disminuyen los servicios y es posible utilizarlos
en los procesos en los cuales se requiera una mayor potencia, con esto se

disminuye el costo de operacién de la planta.

Dentro de las secuencias de separacion se aplican las reglas heuristicas y

los procedimientos algoitmicos, identificande la minima cantidad de

productos que es factible producir con los sistemas de separacion que se
6



encuentren disponibles, con ayuda de una evaluacién de costos se realiza la
eleccion de la mejor secuencia de separacién, con esto se llega a
redimensionar los equipos existentes y la evaluacion actual det proceso. Se
puede observar que se encuentra limitado en una proporcion considerable

por el equipo que se encuentre en operacion.

Cuando se considera el mejoramiento de la ruta de reaccion el resultado es
un cambio total del proceso, esto nos lleva a un cambio total de equipos, por

lo tanto es necesario el realizar una mayor inversion inicial,

El realizar un cambio dentro de la red de reactores implica el realizar una
gran inversién en investigacién micro y la prueba en planta piloto, ademas
de la inversién para asegurarse de que los nuevos reactores cumplan con
las especificaciones deseadas para el proceso, dentro de éste, se encuentra
la limitante del tiempo de realizacion del nuevo proyecto.

Dentro de los sistemas de control es posible tener una mayor flexibilidad
del proceso, pero debido a que éstos son de un alto costo, es necesario
realizar una gran inversién, sin poder llegar a obtener una disminucién de

los costos de 1a planta,

El disefio de los procesos quimicos es el mas general de todos, en donde
se selecciona en base a nuevas tecnologias el mejoramiento del proceso
con ayuda de los sistemas de transporte de materia, transferencia de
energia, almacenamiento y contro! de sistemas, se encuentra en éste una
considerabie complejidad, debido a su forma ilimitada es es necesario llevar

una secuencia légica y contar con una estructura para el disefio.

El analisis evalia e! funcionamiento de las estructuras propuestas en la
elapa anterior, y éste se basa en el balance de materia y energia, tamafio y
costo de los equipos y la evaluacién del valor del sistema, este Ultimo
involucra el objetivo principal del andlisis, con esto se le da mayor ¢ menor

valor al aspecto econdmico o a la eficiencia del proceso.



En el analisis se incluyen los datos de las corrientes de materias primas, a
la entrada, como son composicién y condiciones. El célculo es realizado
generalmente de la concepcién de una estructura real que transforme las

corrientes en los productos deseados a las condiciones necesarias.

> La optimizacién puede realizarse de dos formas, ya sea involucrando las
variables o la estructura del proceso, en la primera, fo mas comuan es
cambiar las condiciones de operacion como presiones, temperaturas; y en la
segunda opcidn se realizan propuestas de cambios de equipos o
interconexién entre los mismos.

El paso de la optimizacion de procesos nos ayuda al realizar una evaluacion de
nuestro proceso, ya sea una nueva propuesta o una estructura en operacion,
con esto se observa qué tan eficiente es nuestro sistema y si vale la pena
realizar un cambio para mejorar el proceso; ya realizada la comparacion entre
varias propuestas tenemos un pardmetro para elegir la estructura que mejor
nos convenga y que se obtenga un mejor uso de los recursos y una mas
efictente produccién a un menor costo.

Diagrama 1. Disefio de procesos

| Necesidades H

| Sintesis del proceso I valores iniciales
—
Diagrama de flujo inicial ariables de
) decisién

Diagrama de flujo inicial

% Balances de materia y energia. H Optimizacién

estructural.

& Dimensionamiento y costo del equipo. 4| Optimizacién de §
! variables. ¥

#% Evaluacién econdmica.




En la actualidad los sistemas mediante los cuales es posible disefar un proceso

es mediante una simulacion.

La simulacion es la representacion de un sistema mediante un modelo
simplificado, el cual se resuelve para obtener informacién acerca del

comportamiento del procese, bajo ciertas condiciones y alcances.

1.2. SIMULACION DE PROCESOS

Dentro de la ingenierfa de procesos un elemento para atacar el problema
consiste en la simulacién de procesos, esto permite la representacién del
comportamiento de un proceso mediante la aplicacion de modelos matematicos
adecuados bajo ciertas condiciones y alcances del proceso en particular.

La 'simulacién de procesos es la representacion particular con ayuda de un
modelo matematico que se resuelve para obtener informacion de!
comportamiento del proceso ya sea a régimen permanente o en situaciones de
emergencia, en ambos casos $e observa que los algoritmos no son de facil
resolucion, por este motivo es posible auxiliarse de la computacién para facilitar
el calculo, sin llegar a realizar suposiciones que no sean correctas en estos

casos, tenemos una mejor aproximacion a ia realidad del proceso a estudiar.

La simulacién del proceso es posible realizarla de dos formas: simufacidn en

estado estacionario y simulacion dindmica.

1.2.1 En la simulacién en estado estacionario, se cbserva el comportamiento
del proceso a régimen permanente, contemplando situaciones dentro de los
limites considerados como normales, su tarea principal es el célculo detallado
del balance de materia y energia del proceso, en el cual se realizard un

dimensionamiento del equipo y su evaluacion econdémica.

1.2.2 La simulacién dinamica represenia el comportamiento transitorio del

sistema, considerando situaciones como: arranque y paro del sistema;

9



operacion fuera de disefio; la relacién con las fluctuaciones de las corrientes de
alimentacién, y todas las demas situaciones de emergencia que no son posibles

de simular.

Es comprensible el uso de Jas computadoras debido a la complejidad de ios

sistemas y a la diversidad de variables que se tienen que tomar en cuenta.
1.2.3. Sistemas de simulacién de procesos en estado estacicnario

Un sistema de simulacién es un algoritmo en el cual se llega a utilizar la
informacién sobre el proceso guimico, es posible analizar su disefo y la forma
en que opera realmente; generalmente el andlisis se dirige a los balances de
materia y energia, a el dimensionamiento del equipo, a la estimacion de costos

y a la evaluacion econdmica.

La ventaja principal de emplear sistemas de simulacién por computadora
consiste an el ahorro de tiempo y recursos en ingenieria, s& considera la mejor
alternativa de disefio y el procesc que se obtiene pude ser muy complejo,
amplio y eficiente en costos de operacién, consumo de energia y materias

primas.

La manera de abordar los sistemas de simulacion en estado estacionario es
generalmente de dos formas: problema de simulacién y la simulacion
controfada o de disefio.

* El problema de simulacién es en donde se consideran las variables
asociadas a las corrientes de alimentacion y los parametros que definen el
funcionamiento de cierto equipo, en éste se llega a especificar las variables
dependientes, asi se calculan corrientes de salida, de esta forma se llega a

dirigir la evaluacién del proceso de disefio actual.

« Enla simulacién de disefio las varables de la corriente de alimentacion
y algunos parametros de equipo seran ajustados con objeto de satisfacer

las especificaciones

10



» de disefio, por lo tanto, el numero de variables seran ajustadas al

ndmero de especificaciones de disefio impuestas.

Diagrama 2. Flujo de informacion en un sistema de simulacion
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Para cumplir con los objelivos es necesaric contar con los elementos bésicos,
como son; los modelos algoritmicos; la facilidad de uso de la computadora y

adicionalmente la interfase con el usuario.

1.2.4. Los modelos son el fundamento del sistema y forman la base del
andlisis, éstas son relaciones matematicas derivadas de las leyes de
conservacion, las correlaciones de las propiedades termodinamicas, y las

restricciones de disefio y control.

Los modelos adquieren la forma de ecuaciones algebraicas y diferenciales,
todas descriptivas de los fendmenos que ocurren en el proceso, es la estructura
matematica y su capacidad descriptiva mas que su caracter lineal, puesto a que
la diferencia entre estos dos tipos de modelos solamente es el tiempo de

computo.

Dentro de los modelos se utilizan los algoritmos necesarios para producir os

resultados que se requieren.

Diagrama 3. Estructura tipica de un modelo unitario.

Parametros de modelo
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Variables . L ,
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El tipo de problema a resolver generalmente es variable, pero incluye la

solucién de ecuaciones ya sean lineales, no lineales o diferenciales en las

cuales es necesario utilizar programacion lineal, para facilitar los grandes

sisternas de ecuaciones. Los métodos pueden dividirse generalmente en tres:

método secuencial, orientado a ecuaciones y modular simuitaneo.

El método modular secuencial, es aquel en el cual una subrutina se
desarrolla para cada unc de los bloques del sistema, se caiculan las
variables de las corrientes de salida, como una funcion de las corrientes de
entrada y las especificaciones del bloque, se basan en el anterior es posible

resolver el siguiente hasta resolver el problema completo.

Método orientado a ecuaciones, en éste la idea es juniar todas las
ecuaciones que describen el proceso y resolverlas como un gran sistema de
ecuaciones algebraicas, no lineales, la ventaja principal es que el problema
puede ser planteado como una cuestion de optimizacion y su limitacién
radica en la carencia de algoritmos de programacion no lineal que pueden
efeclivamente enfrentarse con un gran ndmero de restricciones de igualdad.

Método modular simultdneo, ofrece una rapida convergencia y una
formulacion natural del sistema de ecuaciones para presentarlo como un
problema de optimizacién, en donde se emplean los modelos modulares
tradicionales y resueive simultaneamente todas las variables de todas las
corrientes, la limitacién principal consiste en necesitar buenos estimados
iniciales, ademas de que es dificil diagnosticar los errores cuando se

presentan.

Los algoritmos deseables son los mas generales, eficientes en términos de

ejecucion y los requerimientos computacionales deben ser flexibles.

Todos los recursos para implementar los algoritmos en ta computadora son los

requetimientos computacionales, dentro de éstos se encuentran programas en

13



distintos lenguaje, codificacion, estructura de datos, interfase con el sistema de

archivo, documentacion y arquitectura del sistema.

La interfase con el usuario incluye: el acceso al sistema; lenguaje de entrada;
fos reportes que contienen los resultados: la documentacion para el uso del
sistema y los protocolos para la interaccién con otros programas y sistemas.

Problema

Inrterfase con el usuario

Soporte {isico, la computadora y
——{ el soporte légico del sistema o
programa

Soporta computacional

Algoritmos
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CAPITULO 2

GENERALIDADES

DESCRIPCION DEL PROCESO.

Las plantas quimicas es posible dividirlas en tres partes principales.

Mateqiias

Productos

Torres de destilacién

. Separadores
_"ﬂ*ls_+ Mezcladores

Combustible

. v Plantas de servicios
Aire Calentadores
Agua -

o

Redes de |
intercamblo de [
calor ;

Servigios del

enfria

Diagrama 4. Esquema de distribucion de las plantas quimicas en sus

partes.

s - L i ————— . 7 . e e e . e e =]

miento)

Con ayuda de este esquema se observa mejor el lugar que ocupa cada una de

ellas y la relacién que sostienen entre si, planta de proceso; redes de

intercambio de calor y planta de servicios.

La planta quimica se encuentra compuesta de distintos procesos gque

convierten |la materia prima a un producto de acuerdo con {0s requerimientos

solicitados.
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Las redes de recuperacidon de calor se conforman de una serie de
intercambiadores de calor, que como su nombre lo indica, intercambian calor
entre las corrientes de proceso para cumplir los requerimientos de la planta
quimica, esta funcién es realizada con las corrientes de proceso o con ayuda de

servicios de calentamiento o enfriamiento de las plantas de servicios.

La planta de servicios es la encargada de proporcionar la energia requerida por
la planta quimica, ya sea electricidad, fuerza, servicios de calentamiento como
vapor a distintos niveles de presion y servicios de enfriamiento, como agua de

enfriamiento y refrigerantes.

Dentro de este esquema es notable la importancia de las redes de recupéracion
de calor, siendo el estudio de éstas una parte importante dentro del analisis de

la ingenieria de procesos.

En este caso en paricular solamenie se utilizd para estudio la planta
almosférica de Tula, Hidalgo, pero se hace necesario e! conocer todas las
relaciones que tiene ésta con las plantas adyacentes, entonces se comenzara

con la descripcion de la planta combinada.

La planta combinada consta de tres seccicnes: una seccidon de destilacién
atmosférica; otra de destilacion al vacio y la tercera de tratamiento céustico, en
este trabajo solo se realiza el enfoque a la primera saccién,

El objetivo de la seccidn atmosférica es la separacién primaria del crudo,
obteniéndose naftas mezcladas (ligera y de despunte), nafta pesada, querosina,
gasdleo ligero primario, gasdlec pesado primario y residuo primario.

Les productos pueden ser conducidos a almacenamienio o a plantas
posteriores y asi continuar el proceso de la mezcla de naftas, que se enviaran a
una planta hidrodesulfuradora; las corrientes de nafta pesada, querosina y
gaséleo ligero se enviardn a una planta hidrodesulfuradora de destilados
intermedios; la corriente de gasdleo pesado se enviarda a la planta de
desintegracion catalitica, y el residuo primario se pasara a la seccion de

destilacion al vacio.

16



La funcidn de la seccidn de destilacidon al vacio sera la de procesar el residuo
primario y obtener por destilacion fraccionada, gaséleo ligero de vacio, gaséleo
pesado de vacio y residuc de vacio; los gasdleos se enviaran conjuntamente
con el gasodleo pesado primario como carga a la planta de desintegracion

calalitica.

La funcién de la seccion de tratamiento caustico es la de procesar parte de

mezcla de naftas cuando la planta hidrodesulfuradora esté fuera de operacion.

La seccion de destilacion atmosférica se encuentra disefiada para una
capacidad de 150 000 BPD', de crudo, tanto Istmo como Poza Rica, medidos a
20°C y 0.794 Kg/cm?, (68 °F y 11.3 ib/in?),

Las especificaciones de alimentacion a la planta y a la seccién de destitacion

atmosférica se muestran en la Tabta 1.

Tabla 1. Alimentacion a la planta

CRUDO ISTMO POZA RICA
API 60/60°F 32.04 304
FACTOR DE CARACTERIZACION T 119 119 .
{WATSON) -
PESO MOLECULAR 204 218
VISCOSIDAD A 37.8°C (100°F) 10.1 125
VISCOSIDAD A 99°C (210°F) 4.3 3.8

La planta recibe el crudo en estado liquido, a una temperatura de 20°C (68°F),
presion de 0.794 Kg/cm? (11.3 psia).

Las caracteristicas de los crudos utilizados en la plania son los presentados en

la tabla 2 para cada tipo de crudo.

Tabla 2. Caracteristicas del Crudo Istmo

CRUDO ISTMO
% VOLUMEN 0 10 30 50 70 K0
°F 153 238 13 568 835 909

" Barriles por dia
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Tabla 3. Caracteristicas del Crudo Poza Rica

CRUDO POZA RICA
% VOLUMEN 0 10 30 50 70 90
°F 165 270 456 633 883 -

La tabla 4 nos muestra las especificaciones de los productos con los distintos

crudos que se tienen como materia prima.

Tabla 4. Composicién de los crudos

PRODUCTO CRUDO % |CRUDO POZA! %
BPD A 158°C RICA
(60°F) BPD A 158°C
: - (60°F)
Mcezcladenaftas 42000 . 28 36000 24
Nafta pesacia 15000 10 12000 8
Querosina - 17550 17 15300 102
Gasoleo ligero primario 9750 ‘65 11700 7.8
Gasoleo pesado primario 3900 26 550 37
Residuo primerio © 61800 n2 69450 46.3

2.1 DESCRIPCION DEL PROCESO.

La descripcién del prbceso se encuentra en relacién con el diagrama de flujo de
proceso que se encuentra en el anexo 1. E! crudo de carga es bombeado a
través de dos trenes de precatentamiento formados por ocho intercambiadores
de calor cada uno, esto para poder elevar su temperatura desde 20 °C (68 °F)
hasta 238 °C (460 °F) para el crudo Istmo o 243°C (470 °F) para el crudo Maya,
el precalentamiento se lleva a cabo aprovechando el calor de los distintos
efluentes de la columna de destilacion atmosférica (DA-102) y la de vacio (DA-
201) asi como los reflujos externos. El diagrama de flujo del proceso se

encuentra en el Anexo 1.

E| crudo recalentado hasta una temperatura de 119°C (245°F), es conducido a
las unidades desaladoras (FA-103 A y B}, donde se lleva a cabo un desalado

simple o €n una etapa.
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Al entrar a las desaladoras el crudo se mezcla con agua (4 a 6% en volumen
del crudo) para conseguir la extraccion de las sales, que son principalmente
cloruros de sodio, magnesio, calcio y fierro, se encuentra conveniente el anadir
al crudo un desemulsificante quimico para una mejor operacion, éste se inyecta

en la succion de las bombas de carga GA-101 Ay B.

Después de pasar por las desaladoras el crudo sigue por los intercambiadores
que anteceden a las torres de despunte, (DA-101 Ay B). Las corrientes

independientes de cada tren se relinen, para alimentar a cada una de las torres.

Para que el crudo entre parcialmente vaporizado, se disminuye la presion de la
corriente de crudo recalentado hasta las condiciones de operacion, que se
encuentra entre 2.6 y 3.5 Kg/cm? man (37 y 50 psig) dependiendo del tipo de
crudo manejado, en la parte superior se alimenta un reflujo a 37.8°C (100°F),
que provieng Qel acumulador de nafta ligera FA-102, con el objeto de recuperar
la nafta y fracciones mas pesadas que van en el vapor de la alimentacion de la
torre de despunte. '

Los vapores de la nafta de despunte pasan a los condensadores EA-115 A-D y
acumuladores de nafta de despunte, FA-101 A y B. La nafta se une dentro de
limites de bateria con la nafta ligera para enviarse a la seccion de traiamiento

cAustico.

De ias torres de despunte se alimenta el crudo a los hornos BA-101 Ay B a una
temperatura de 234°C (454°F) aproximadamente. En los hornos se fleva a cabo
la vaporizacién de las diversas fracciones (nafta ligera, querosina, gasdleo
ligero, gasdleo pesado), adicionalmente un exceso de vaporizacion de residuo,

gue mantiene un reflujc en la parte inferior de la torre.

Al salir de los hornos el crudo recalentado a 361°C (682°F) se alimenla a la
torre fraccionadora (DA-102), también se alimenta de vapor de agua de 2.8
Kg/c;m2 man y 316°C (40 psig y 600°F) para disminuir fa presion parcial de los
hidrocarburos y para mantener la temperatura y presién adecuadas en la zona
de vaporizacion de la torre, 1.05 Kg/cm? man y 361°C (15 psig y 682°F) para
contribuir como agente de arrastre de los productos ligeros.
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La primera extraccion de la torre de gaséleo pesado primario, se obtiene en el
plato 26 y se pasa a un tanque de balance (FA-105}, después de intercambiar
calor con el crudo en el intercambiador (EA-106 A y B) una parte se mantiene
como reflujo a un plato superior (22) y la otra se manda a limites de bateria,
para procesamiento de la planta catalitica o a almacenamiento con un

enfriamiento previo.

Del plato 21 se realizan dos extracciones de gasoleo ligero primario, una
después de intercambiar calor con et crudo (EA-105 A y B} regresa como reflujo
a un plato superior (16), la ofra se envia al agotador (DA-103 C) donde se
eliminan los hidrocarburos mas ligeros empleando vapor de agua
sobrecalentado. Después de intercambiar calor con el crudo en el tren (EA-103
Ay B), se enfria y envia a limites de bateria para su almacenamiento.

Del plato 15 se hace la extraccion de querosina, la cual después de pasar por el
agotador {DA-103 B), se envia, previa recuperacion de calor en el tren (EA-102
Ay B) y enfriamiento adicional, a limites de bateria para su almacenamiento.

Por ditimo, del plato @ se hace la extraccién de nafta pesada, la cual después
de pasar por el agotador (DA-103 A) e intercambiar calor con el crudo en el tren
de precalentamiento (EA-101) se enfria y se envia a limites de bateria para su

almacenamiento.

Los vapores de la torre atmosférica se envian a los condensadores de nafta
ligera (EA-115 A-H), de ahi al tanque acumulador (FA-102), parte se envia

como reflujo a la lorre atmosférica y de despunte.

En ia linea de vapores del domo de la torre atmosférica se inyecta inhibidor
fiimico, amoniaco e inhibidor neutralizante, con el objeto de evitar ia corrosion
en esla region debido a la presencia de HCI en los vapores, originado por fa

hidrolisis de las sales en los hornos.

ta nafta de despunte y la nafta ligera provenientes de los tanques
acumuladores respectivos, se mezclan dentro de limites de bateria para
enviarse a la planta hidrodesulfuradora o bien a la seccion de tratamiento

caustico cuando aquella esta fuera de operacion.
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2.2 ESPECIFICACION DE LOS PRODUCTOS

Los datos de las especificaciones de los productos requeridos en la planta

atmosférica se encueniran en la tabla 5 y su correspondiente porcentaje en

volumen. En la tabla 6 aparece de igual forma para el Crudo Poza Rica.

Tabla 5. CRUDO ISTMO

ESPECIRCACION MEZCLA DE[NAFTA QUERCSIN |GASOLEQ |GASOLEO RESIDUO
NAFTAS |PESADA |A LIGERO PESADO PRIMARIO
PRIMARIO |PRIMARIO
AP1 60/0°F 60.7 432 355 315 397 14.1
FACTOR DE[12.25 11.9 17 117 17 N ETT)
CARACTERIZACION 1
PESOMOLECULAR  [1116 175 209 250 289 -|346
DENSIDAD RELATIVA|0.7362 0.81 05473 0.8681 0.8778 -looris
6V60°F '
VISCOSIDAD A 37.8°Ci0.792 1.72 285 52 74 135
(100°F)cs
VISCOSIDAD A 99°C{0.435 0.8 1.18 1.65 205 67
(210°F)es
Destilacidn ASTM °F
I3t VOLUMEN 0 10 30 500 70l 90| TFE
IMEZCLA DE NAFTAS 93.5 167 216 257 269 352 386
NAFTA PESADA 413 418 422 430 439 448 454
QUEROSINA 485 487 495 506 515 532 543
GASOLEO LIGERO PRIMARIO 578 580 586 594 604 614 622
GASOLEO PESADO PRIMARIO 844 645 648 651 656 663 666
Tabla 6. CRUDO POZA RICA
ESPECIFICACION MEZCLA DE|NAFTA QUEROSIN|GASOLEO |GASOLEQ  |RESIDUO
NAFTAS |PESADA |A LIGERO PESADO PRIMARIO
PRIMARIO  |PRIMARIO
* AP| 60/60 607 455 38.8 33 295 14.4
FACTOR DE 12.25 12.1 119 118 17 11.6
CARACTERIZACION
PESC MOLECULAR 111.4 176 210 253 281 339
DENSIDAD RELATIVA! 0.7361 0.7994 0.8309 0.8602 0.8789 0.9698
60/60°F
VISCOSIDAD A 37.8°C 0.78 1.85 2.9| 52 72|-
(100°F)cs
VISCOSIDAD A 99°C 0.43 0.85 1.75 2 70

{210°Fles

1.15|

Destilacion ASTM °F
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% VOLLIVEN 0 10} 30 500) ) WTFE |
MEZCLA DE NAFTAS 140) 160, 20 260) 296, 338 55
NAFTAPESADA M3 5 422 430 440 451 254
QUERCSINA 488] 291 500 510 522 53 545
GASOLEOLIGERD PRIMARIO 579 581 589 597] 606} GEEE |

La seccidn de destilacién atmosférica entregara los siguientes productos en

estado liquido a las condiciones indicadas en latabla 7.

Tabla 7. Especificacion de presion y temperatura para su
almacenaje o utilizacién en las siguientes plantas.

Y Kgfar - Psig c.  F C . °F
o 56 |- & .38 10 33 10
NAFTA PESADA
L a5 ) a | 10 a | 1
o "35.°] =0 B 110 43 10
PRIMARIO ' 35 - 50 43 10 . 43 110
GASOLED PESADO
PRIMARIO 49 70 <) 200 164 7
RESIDUO PRAMARIO
4998 | M0 «a 200 K<} 60
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CAPITULO 3
SINTESIS DE REDES DE RECUPERACION DE CALOR

Dentro de los sistemas de Ingenieria de Procesos hemos elegido las sintesis de
intercambio de calor, que se representaran en el siguiente trabajo debido a su

importancia en la industria quimica.

Los primeros datos con los que debemos de contar son los Hujos de las
corrientes, la capacidad calorifica, la temperatura de entrada y salida, hay que
tener claro el objetivo a mejorar para seleccionar una red de intercambiadores
que integre eficientemente la energia disponible. Existen diversas formas de
realizar esto', por medio de métodos heurfsticos, métodos evolutivos, métodos
algoritmicos, con base a objetivos termodinamicos, este dltimo se ha utilizado

principalmente para simplificar las redes de intercambio de calor.

Para las redes de intercambio de calor el primer objetivo utilizado es el minimo
de servicios, los cuales disminuyen los costos de combustible, vapor, agua de
enfriamiento o cualquier forma de energia que se utilice para calentar o enfriar

las corrientes utilizadas en el proceso.

Es posible establecer una tabla de factibilidad,?, es el primer camino riguroso en
el cual se establece un requerimiento minimo de servicios, y en donde el
minimo de intercambiadores en una red es N-1, donde N es e! numerc de
corrientes. El siguiente paso es demostrar el rango, en el cual la solucién es
factible, esto lleva a desarrollar una metodologia® para calcular un intervalo de
temperatura y asi ver cual es el requerimiento minimo de servicios, eslo se
realiza con la ayuda del caiculo de curvas compuestas,® para anafizar la
recuperacion de energia y el establecimiento del acercamiento minimo de la

temperatura para intercambiadores de calor.’

El diagrama de la cascada de calor y la red de corrientes, ilustra la idea basica

del algoritmo de la tabla problema y forma una representacion grafica de las

corrientes frias y calientes, del punto de Pinch en donde no se logra
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intercambiar calor; entre las corrientes. A esta forma grafica de representar el
problema de intercambic de calor se le llama cominmente la red de intercambio

de calor.

Es posible considerar un objetivo para la sintesis, que nos dara como
consecuencia un disefio subdptimo, esto quiere decir que el empleo del objetivo
de requerimiento minimo de servicios genera redes en las cuales el costo de
energia es bajo, pero la inversién de capital es alta, el objetivo de minimizar el
nimero de equipos aumenta el costo de los servicios pero se encuentran altos
consumos de energia, y bajos costos de capital; el minimizar el area trae como
consecuenc;ia general un mayor numero de equipos y la division de las

corrientes de proceso.

Teniendo a la mano tantas alternativas se emplean los costos anualizados
como un pardmetro de decision entre los diferentes objelivos a optimizar a
mediano y largo plazo, esto quiere decir que es posible trazar una curva de
inversién del equipo, en el que aumenta el valor de ahorro de la energia para
cada acercamiento minimo de temperatura, con esto es posible calcular el

tiempo de retorno de la inversién,

En el caso de realizar una optimizacién de un equipo en funcionamiento, el
redisefo se puede realizar por medio de una inspeccion, esto es, una busqueda
con ayuda de la computadora y por medio de la tecnologia de Pinch en la cual

se realiza todo un analisis del proceso.®

Las redes de intercambio de calor son formadas por una serie de
intercambiadores de calor, que tienen como objetivo intercambiar calor entre las

corrientes de proceso haciendolasr llegar a las temperaturas deseadas.
3.1. Método de punto de pliegue (PINCH POINT)

Dentro del andlisis de las redes de intercambio de calor, uno de los métodos
que encontramos es el método de punto de Pinch, este es un sistema de

descomposicidn, ya que el problema se divide en dos: arriba y abajo del Pinch.
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El método se desarrollé en 1983, 7 este plantea la division del problema en dos
subproblemas arriba y abajo del Pinch, en este punto queda limitado debido a
que no es posible intercambiar calor cruzando la linea de Pinch. Este solamente
se basa en la utilizacion de datos sencillos como masa, capacidad calerifica de
ia sustancia que se frate, temperaturas de suministro y a las cuales se debe
hacer llegar fa corriente, con estos datos y simples ecuaciones termodinamicas
se puede obtener la cantidad minima de energia que se requiere de servicios
de calentamiento y enfriamiento, el calor intercambiado, los requisitos para
disefar la red, las corrientes y el numero minimo de unidades que compongan
la red.

Para un disefio eficiente tenemos que darnos cuenta que un cambiador que
intercambia calor entre las corrientes de proceso, reducira los servicios de

calentamiento y enfriamiento.

Para cada acercamientc minima de temperatura (ATmin), los servicios cambian,

y al reducir este valor disminuyen ambos servicios.
El método del Pinch tiene varias restricciones:
o No es posible transferir calor a través del Pinch.

o No utilizar servicios de enfriamiento a temperaturas mayores de la linea de
Pinch.

o No utilizar servicios de calentamiento a temperaturas menores de las de
Pinch.

Tenemos que tomar en cuenta que este método se encuentra basado en los
principios termodinamicos y esto nos da como consecuencia que el flujo
diferencial de calor {(dqg) es igual a la integral de la capacidad calorifica, que
cambia con respecto a cada sustancia y al intervalo de temperatura que

estemos manejando,

Jdq = pr dr
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En este proyecto consideramos que el Cp es constante para tedo el intervalo de
temperatura que estermos mangjando por lo tanto.

Q = WCpat = WCp(Tt-Ts)

En un diagrama temperatura contra entalpia se puede representar el
intercambio de calor y las caracteristicas térmicas de la corriente de proceso; la
linea inclinada indica la diferencia de calor con respecto a la temperatura de la

cormente. T
o = Cp{Tt-Ts)

Tt

Ts

v

IS =
aH

Diagrama 6, Grifica de temperatura contra entalpfa.

Primeramente tenemos que reunir todos los datos en una tabla, en la cual se
identificaran los nimeros de las corrientes, los WCp para cada corriente, las
temperaturas de suministro y las temperaturas de salida de las corrientes.

Para unir y seguir e procedimiento se requiere fijar un Atmin, que indica la
eficiencia con la cual es posible intercambiar calor entre las corrientes que
tenemos en el sistema, esto se fija dependiendo de los fluidos manejados y la
forma de los intercambiadores de calor con que contemos en el sistema, por

esta razén no podemos generalizarla a un solo vator minimo.
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3.1.2. Representacion de la red en forma de malla.

La construccién de la red de intercambio de calor se realiza con el objetivo de

recuperar la maxima cantidad de energia.

Es una representacion grafica del sistema de intercambio de cafor en el cual,
las corrientes de proceso se representan por una flecha que al inicio y al final
indica las temperaturas a ias cuales se encuentran las corrientes y la
temperatura a la cual se requieren terminado su paso a través del tren de
intercambio como se demuestra en la figura 7.

Los intercambiadores de calor son representados por circulos unidos por una
linea que indica cuales son las corrientes involucradas, generaimente cada uno
cuenta con una cantidad de calor que intercambia en la parte interior del circuto.
Se comparan los intervalos de las subredes y son eliminados los que se tengan
gradiente de cero.

Si se igualaran en temperatura las corrientes calientes y las frias significaria
que intercambian toda la energia que termodindmicamente es posible transferir,
y contariamos con un intercambiador ideal, esto es por definicion un cambiador
de drea infinita, esto es imposible por esto el valor de Atmin no puede ser igual

a cero.

Si por el contrario la temperatura de acercamiento es muy grande se requerird
de una area minima y una mayor cantidad de servicios, esto impfica un mayor
costo de capital del proceso, ya que nuestro intercambic de calor es altamente
ineficiente. Un incremento del acercamiento minimo de temperatura dara un
mayor requerimiento energético, un mayor costo de energia, pero un menor

costo de capital.

La temperatura minima de acercamiento se encuentra intimamente relacionada
con el drea de transferencia, el calor maximo integrado y la cantidad de

servicios que es posible utilizar.
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Para realizar el encadenamiento de la subred caliente se ordenan las
temperaturas de las corrientes calientes de mayor a menor, y de igual forma las
frias sumandoles el ATmin, después se encadenan de mayor a menor, los
limites no deben exceder la mas alta temperatura de las corrientes caiientes ni
ser menor a la temperatura mds baja de las corrientes frias. De igual forma se
hace el encadenamiento para subred fria en donde a las corrientes calientes se

les resta el ATmin y se ordenan como la anterior.

a )E__,,

b O >
D O
() d

C
Figura 7. Red de intercambio de Calor, representacion gréafica.

El siguiente paso consiste en dibujar la red considerando los intervalos de
temperatura, se traza una linea que indica el intervalo de cada una de las
corrientes por medio de una flecha se marca la temperatura a la cual debera
estar el producto terminado el intercambio.

AQ = [Q"-Q%

El procedimiento es el siguiente: Se calcula el calor de cada intervalo
correspondiente a cada corriente y al intervalo de temperatura, se produce un
balance de calor entre las corrientes calientes y {as frias por intervalo y éste se

ordena en una cascada.

Se realiza la suma aritmética de todos los calores por intervalo, el valor que
resulta es el que se suma al principio de la cascada obteniendo la cantidad de
calor intercambiada por cada intervalo, hasta que se obtenga un nimero
negativo o cero, al encontrarse un valor negativo éste se toma para sumarse al
principio de la cascada y repetirse el proceso (ya que no es posible que se
obtengan calores negativos).
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Al contar con el valor para ser sumado al principio de la cascada y se realiza
nuevamente la suma aritmética de los calores, en donde ef punto de pliegue es
el que cuenta con el cero, esto nos garantiza que contamos con el minimo
requerimiento de servicios de calentamiento y enfriamiento para esta
temperatura minima de acercamiento. La cascada nos localiza el punto de
Pinch, y los requerimientos minimos de servicios auxiliares, tanto de
calentamiento como de enfriamiento; los primeros son la cantidad que le
adicionamos a la cascada para no contar con los valores negativos (Q1), y los
servicios de enfriamiento se localizan al final como resultado de la cascada
(Qn).

Figura 8. Esquema de Ia una red incluyendo la cascada de intercambio de
calor

3.1.3. Curvas compuestas

Con ayuda de estas curvas es posible conocer el minimo requerimiento de
servicios de calentamiento y enfriamiento, en un diagrama de “temperatura —
entalpia” se combinan todas las corrientes calientes y todas las corrientes frias
por separado, la forma de realizar esta combinacion es calcular ef calor por

cada intervalo de temperatura y esto se grafica. Que la curva compuesta
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caliente se encuentre encima de la fria significa que existe energia disponible
en las comientes calientes y por lo tanto es posible el intercambio térmico. Las
regiones donde las curvas no coincidan representan la cantidad que debe
suministrar por servicios ya sea de enfriamiento en la parte inferior de la curva o
de calentamiento en la parte superior.

F 3

Temperatura

T1
T2

T3
T4

Figura 9. Esquema de cémo construir un diagrama de temperatura
Entalpia

El valor del acercamiento corresponde al ATmin, es cuando la distancia entre
las curvas es minima, esto corresponde al punto de Pinch es posible cuantificar
el minimo de servicios requeridos para la red en este caso, al cambiar el

acercamiento minimo de temperatura cambian los requerimientos de la red.

Minimo
requerimiento de
calentamiento

N
H
H
i
i

Temperatura

i
i
i
i
i
H
i

_ AT min
Punto de pliegue

Minimo requerimiento
de enfriamiento

>
H

Figura 10. Esquema de curvas temperatura contra Entalpia, en donde la
curva superior refiere a las corrientes calientes y la inferior a las frias.
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El punto de pliegue divide al proceso en dos sistemas termodinamicamente
separados, cada uno con su balance y sus propios requerimientos energeéticos,

que generalmente son reflejados en los servicios.
3.2.1. Método de la tabla problema
Se desarrolla de la siguiente manera:?®

a Se convierte la temperatura actual de la corriente en intervalos de

temperatura:
C. calientes Tj = Tact — (Atmin/2)
C. frias Tj = Tact + (Atmin/2)
o Elsegundo paso es realizar un balance con la ecuacién siguiente:
Hi= (Tj = Tjs1 ) (£ Cpc —Z Cpn)
H;= calor neto den j-esimo intervalo
Cp. =Calor especifico de la corriente fria

Cpn = Calor especifico de la corriente caliente
QH min Serv. Cal. ‘l

QC min. Sarv.
T )

Figura 11. Diagrama de balance de Entalpias en la cascada de calor.
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o La segunda ley de la termodinamica nos dice que el calor solo puede ser
transferido bajo un gradiente de temperatura, desde una temperatura mas

alta a una menor.

3.2.2. Gran curva compuesta

Este diagrama se basa en los flujos de energia y temperatura que resulta de los
datos obtenidos a través de la cascada de calor, éste representa la energia total
necesaria del proceso, resultado de un balance entalpico de las cotrientes

calientes vy frias,

En el punto de Pinch el flujo de calor es igual a cero, por lo tanto en el diagrama
este punto es claramente identificado, ya que es en el cual se une la linea del
calor con el eje de la temperatura, en este diagrama se observa que el
problema se encuentra dividido, en un conjunto con déficit de energia y otro que
cuenta con exceso de energia y estas necesidades llegan a cubrirse con

servicios de calentamiento y enfriamiento.

Si existiera intercambio de calor de una corriente caliente localizada arriba def
punto de pliegue hacia una corriente fria, abajo del Pinch, el balance de energia
requerird que en ambas corientes se incrementen sus servicios de
calentamiento y enfriarmiento de manera proporcional a la cantidad de energia

que ha sido transferida.

La curva permite determinar las partes en las cuales se integran con servicios

auxiliares y sistemas generadores de trabajo:

o Se aprovechan mas eficientemente los servicios auxifiares.

o Es posible integrarlos con las plantas vecinas.

o Se puede aplicar sistemas de bombas de calor © maquinas 1érmicas.

o Es posible integrar columnas de destilacion como parte de los servicios,
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Figura 12. Ejemplo de una gran curva compuesta.

3.3.1. Disefio de la red

Se cuenta con los datos, de la cantidad minima de servicios requeridos para
determinado AT y de la localizacion del punto de Pinch, el siguiente paso es
resolver el problema, en donde es necesario cumpfir con {os siguientes criterios
de factibilidad:

o Restricciones del Cp.
o Numerc de corrientes de proceso.

El primero se refiere a las corrientes que son enfriadas desde su temperatura
de entrada hasta la temperatura del punto Pinch y las corrientes frias son
calentadas desde la temperatura de pliegue hasta su temperatura final, en

donde es necesario que sea por encima del punto de Pinch.
(WCp) cn =< (WCP)cc

cu Corresponde a las corrientes calientes y ¢c a las corrientes frias.
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Debajo del punto de pliegue las corrientes calientes son enfriadas desde Ia
temperatura de Pinch hasta la temperatura requerida, y en esta region se debe

cumplir que;
{(WCp}cn = (WCpjcc

El sequndo criterio de factibilidad se encuentra refacionado con la cantidad de
corrientes en la vecindad, esto quiere decir gue se debe permitir ef arreglo de

cambiadores compatible con la cantidad minima de servicios.

La region caliente se debe considerar con el disefio de la cantidad minima de

servicios s6io si se puede encontrar un acoplamiento, esto quiere decir que.
New < Nee

Ncu = nimero de corrientes calientes

Nee = numero de corrientes frias

En la region que se encuentra debajo del Pinch cada corriente debe llegar a ta
temperatura de divisién por medio de intercambio térmico, esto solo es posible

si:
New 2 Nec
Los criterios de factibilidad se resumen en:
Arriba del Pinch (WCp) cn 5 (WCpJec Yy Nen 5 Nee
Abajo del Pinch (WCp) cu = (WCp)cc y Nen 2 Nee

Estos criterics nos ayudan a identificar las mejores combinaciones, ta mejor
opcién de intercambio y la necesidad de division de corrientes y generar

opciones de combinacidn de corrientes.
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3.3.2. Minimo de numero de unidades

Et nimero de equipos se encuentra intimamente ligado con ics costos del
capital del proceso, esto representa un incentivo para la reduccion del namero
de acoplamientos entre corrientes. El realizar una evolucién de la red de
intercambio térmico con consumo de servicios externos, tiene por abjetive la
reduccion del nimero de equipos de transferencia, y es conveniente conocer

hasta donde es posible llegar, para esto se utiliza la siguiente relacion:
Umin= N cn + N ¢c + No. de Servicios —1

Con ayuda de esta relacién sabemos que por cada unidad que se encuentre

adicional a la red encontraremos un ciclo.

Para verificar el correcto funcionamiento de los intercambiadores, se requiere
que no exista ningon cruce de temperaturas en los periles de temperatura para
el intercambiador,

Las temperaturas son calculadas a partir de la ecuacion:
Q= WCp ( T salida — T entrada)
Ciclos y rutas

Sabemos que cada vez gque en la red se tenga uno ¢ mas intercambiadores
adicionales al minimo que calculamos, contamos con una ruta o ciclo en el
sistema y esto se aprovecha para obtener el nimero minimo de unidades, con
las rutas se hace una mejor distribucion de las cargas de calor de ios
intercambiadores y los equipos que trabajan con servicios y es posible eliminar

los intercambiadores sobrantes.

Ciclo: Es un conjunto de equipos que ai trazar una linea imaginaria que los une,

inicia y termina en el mismo equipo.
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Figura 13. Ejemplo de un ciclo de calor entre intercambiadores.

Ruta; es el conjunto de equipos que al unirlos se inicia en un servicio y termina
en otro, distinto (calentador — enfriador o viceversa).

NN >

O,

Figura 14. Ejemplo de ruta, inicia en un servicio y termina en otro.

La forma de romper los ciclos es eliminar el intercambiador con la menor carga,
restando el valor de |a carga a este equipo y sumando al siguiente equipo en el
ciclo, se continua asi hasta cerrar el ciclo, terminado esto se comprueba que los

intercambiadores cumplan termedinamicamente.

Te
Ts &‘ Te T
- e
\ L TS

Ts
Te

Figura 15. Ejemplo de intercambiador que cumple termodinamicamente
(A), intercambiador que no cumple (B).

Al encontrar que alguno de los intercambiadores no es factible se procede a
resiablecer este equipo, se procede a hacer uso de la ruta; en donde se
adiciona una carga de energia al intercambiador con problemas, como el
procedimiento anterior de suma y resta de calor, para que la cantidad de
energia se conserve en las corrientes que formen parte de la ruta, al hacer esto

se redistribuye la carga de intercambio de calor en distintos equipos.
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La cantidad que se debe agregar al enfriador o calentador se cobtiene con la

ecuacion:
(WCp AT)caliente = (WCp AT) frio
Q-Q. =WCpaT

Q. es el calor excedente que ya no puede intercambiarse y por esto se cruzan
los intercambiadores,

Este tipo de arreglos se efectuara cada vez que los intercambiadores no
cumplan termodinamicamente, hasta que todos los cambiadores se encuentren

correctamente colocados y se maneje una nueva red mejorada.

Para esto contamos con dos estructuras extrernas que curnplen correctamente
las estructuras y restricciones de los equipos, con un minimo de servicios
auxiliares 0 con un minimo de unidades y mayor consumo de servicios

auxiliares.

La mejor red serd la que después de realizar un andlisis de!} proceso vy costos
para resulte ser la mas adecuada por tiempo de retorno de la inversion
considerando los distintos servicios para la operacion de dicha red, ¢ elegir la
que tiene un resultado menor a la suma de los costos, el tipo de proceso, de
acuerdo con el lugar de operacidn y las condiciones ecolégicas.

Area minima de intercambio de calor en la red.

El area minima, es la superficie necesaria para obtener los minimos servicios
de calentamiento y enfriamiento. Esta varia inversamente proporcional a los
servicios necesarios ya que se necesita un area de intercambio de calor
especifica, esto se reduce a que el area de transferencia esta relacionada con
la temperatura de acercamiento y el calor maximo integrado en consecuencia a

la cantidad de servicios a utilizar,
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3.4. Método de rediserio

Este método se encuentra enfocado principalmente al criterio de costos, ya que
éste es considerado como bueno si se cumple con los requerimientos de
intercambio y con los requisitos previamente fijados, como el tiempo de retomno
de inversion, Es preciso elegir una buena base para iniciar el redisefo y lograr
un buen valor de retorno de inversion. La eleccion de la base se lleva a cabo

con un andlisis previo para redisefar la red.®

El andlisis previo proporciona un camino mas adecuado para redisefiar bajo el
criterio de costos. Este puede ser explicado dividiéndolo en dos: la filosofia y el
procedimiento de andlisis para obtener los datos necesarios e iniciar el redisefio

de la red.

La evaluacion del area minima de intercambio de calor requerida se realiza
considerando que ambas curvas compuestas calientes y frias transfieren calor
verticalmente y con esto 1a transferencia de calor es minima, esto suponiendo
un arreglo de flujo en contracorriente. La limitacién es el considerar que todos
los intercambios de calor tienen coeficientes iguales de transferencia de calor
(h). La ecuacion que aplica esta situacion y proporciona un estimado del area

minima es:

A req - 2: intervalos : [ I, QJ_J_J

ALMTD h
Con esta ecuacion se evalia el area requerida minima de las curvas

compuestas a diferentes valores de ATmin y a cada uno le corresponde un area

requerida y una cantidad minima de requerimiento de servicios.

La ecuacién involucra un intervalo i, donde hay j corrientes, incluyendo calientes
y frias, con su carga individual de calor, y su coeficiente de transferencia, se
evalia el drea minima requerida de las curvas compuestas a distintos ATmin y

es obtenida un drea minima requerida y una minima canlidad de sernvicios.

Filosofia. Consiste en el analisis de la forma de evaluar el area minima

requerida y el minimo requerimiento de servicios para cada dierencia de
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temperatura minima, se grafica y da un esquema en ei cual se pueden dibujar

el punto de la red existente (area existente contra requerimienios de Servicios),

A AT pequena

B

Area Redisefio dptimo

Zona no AT grande
factible de

mejoramiento

i
i
T
i
i
i
1
H
i

v

Energia

Figura 16. Alternativas para variar el sistema del area de transferencia
contra la energia necesaria para el sistema.

En esta grafica, es posible reconocer distintas 4reas, la mas importante es el
punto A que representa el valor éptimo para un redisefo de la red existente, ya
que emplea toda el drea que existe sin realizar una inversion en equipo, pero en
la préactica se tiene que invertir algin capital para hacer estos cambios, para
mejorar su eficiencia, esto incrementa ei drea real y los costos, es posible
identificar una zona en la cual no es factible realizar un redisefio, ya sea por un

excedente de area o por uno de energia requerida.

Area o
Diseno
existente

Qpciones ds un
ejor rediseno

Energia requerida

v

39



Figura 17. Se pueden realizar con las limitaciones del sistema algunas
opciones de mejoramiento de disefo en el sistema.
Se pueden encontrar varias rutas de redisefio, y cada una involucra una

inversion distinta, para una mejor eleccidn es necesario transformar en costos
de area y energia utilizada, asi se pude distinguir los distintos tiempos de
retorno, necesarios para recuperar la inversion utilizando distintos proyectos

propuestos,

1 ano

Tiempo de

Aporro por retormo

ano

5 afos

P Inversion

Figura 18. Ejemplo de una gréfica de tiempo de retorno de la inversion
para un proyecto.

Este ejemplo nos permite observar los distintos proyectos y qué es lo mas

conveniente, para esto es necesario realizar el analisis siguiente.

3.5. Analisis previo.

Este procedimienio se inicia con la evaluacion de la eficiencia del area en la red
existente, la cual puede ser definida como la relacidn entre el minimo
requerimiento de drea (Atx) y el drea utilizada actualmente en la red (Ax), para

una cantidad de energia empleada.
o = (AtX/Ax)ee

En general el valor de cces menor a la unidad y éste indica qué tanto se
aprovecha el drea existente, si se supone que o es constante a lo largo del
requerimiento de area y energia se obtiene una nueva curva con la siguiente

ecuacion:
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(Aty/Ay) = (AtX/AX) = o cie

Requerido

Area Buenos

provectos

Econémicamente
dudoso

Economicamente

i\_;"_"" dudoso

E » Energiarequerida

»

Figura 19. Grdfica de eficiencia constante, se realiza la correccion por la
eficiencia del sistema.

En esta nueva grafica también se muestran varias regiones, en dos de las
cuales no es conveniente redisefar, y una que es no factible; la ultima es en
donde se encuentran los buenos redisefios entre los requerimientos minimos y
ia curva de o constante que disminuye la energia requerida incrementando el

area de transferencia de calor.

El incremento del drea constituye una inversidn, que conjuntamente con el
dinero ahorrado por los servicios no consumidos son transformados a costos, y
con un tiempo de retorno establecido se realiza una linea que nos ayuda a
obtener el mejor valor de ATmin, que serd considerado para iniciar el redisefio

de lared. A

Ahorro

Dor afio Tiempo de

retorno

Y

Inversién
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Figura 20. Grdfica de comparacion de ahorro de la nueva red contra la

inversién del proyecto para el redisefio de la red

Con los datos obtenidos en el andlisis previo, como ATmin base, los minimos
requerimientos de servicios al area minima, se procede a realizar el rediseno en

el cual se debe hacer lo siguiente:

o Andlisis de los intercambiadores existentes, calculando la eficiencia con su

ATmin real.
o Correccion de los malos intercambiadores debido a su colocacion.

o Se colocan los nuevos cambiadores de acuerdo con los flujos manejados y

at producto.
a Evolucion de la red.
3.5.2. Andlisis de los intercambiadores existentes

Este determina qué tan bien colocada se encuentra la unidad, esto se realiza
con un andlisis del problema. Se basa principalmente en considerar que a la red
existente se le quitard un intercambiador y se calculard el area minima
remanente requerida, al igual que el acercamiento de la temperatura. Con este
procedimiento se evalla cada intercambiador y se determina su eficiencia

maxima de &rea.
a max{i) = (A/((A()+Atr(i})
O<a max(i)<i
A(i) Es el area del intercambiador i

Al Es el area de la red calculada con los datos base los cuales resultan del

analisis previo.
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Atr(i) Es et area de la red eliminando las panes de las corrientes involucradas

en el intercambiador .

Este procedimiento debe realizarse para todos los intercambiadores, uno a la
vez, con los datos obtenidos de los intercambiadores existentes del amax y
ATmin se decide si los intercambiadores se encuentran bien colocados en la
red, v en este caso se calcula su eficiencia sin considerar el intercambiador,
obteniéndose fos valores de « y el ATmin y éste se compara con la base
anterior, pero tomando en consideracion que el minimo requerimiento de
servicios debe permanecer fijo, analizando los resultados se procede a corregir

tos intercambiadores que se encontraren mal colocados.

Para corregir los malos intercambiadores se utilizan dos herramientas: el

esquema potencial de temperatura y la técnica de cambio de intercambiadores.

La primera es un esquema en donde son alineadas las temperaturas de las
corrientes calientes y frias, resultando de esto el diagrama, con la
representacidn del intercambiador de la red. La segunda se conoce como la
técnica de cambic de intercambiadores, una es cambiando las condiciones de
operacion del mismo y cambidndolo de posicidn o relocalizéndolo, la primera es

ia mas usual ya que la estructura de la red no cambia.

El cambio puede realizarse de las maneras siguientes:
o Ajustando AT,
o Cambiando la relacién de Cp.

o O ambas al mismo tiempo.
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Figura 21. Diagramas de temperaturas de un sistema de intercambio de
calor.

Es importante tratar de realizar un cambio que haga uso de la mayor area

existente posible y que sea orientade a un buen arreglo.

Ya corregidos los intercambiadores se aplica el andlisis del problema
remanente, para verificar que los intercambiadores hayan sido colocados
correctamente.

3.5.3. Colocacion de nuevos intercambiadores.

Se colocan nuevos intercambiadores para completar el rediseno, utilizando el
diagrama de potencial de temperatura y del andlisis del problema remanente

para verificar su correcta posicion.
3.5.4. Evolucién de la red

Al término de las tres etapas anteriores, se satisfacen los objetivos del proceso
y se logra un mejor uso de la energia, el disefio todavia puede ser mejorado
haciendo una estructura mas compatible con la red existente, y disminuyendo €
namero de unidades requendas. Esto se logra con la redistribucion de calor
siguiendo los ciclos y rutas, asi como su manejo para diminuir e! nimero de

equipos.
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CAPITULO 4.

DESARROLLO Y ANALISIS DE RESULTADOS

Esta planla consia basicamente de tres secciones: seccion de destilacion

atmosfeérica, destilacion al vacio y seccion de tratamiento caustico de gasolina.

La funcidn de la seccion aimosférica es la que separa por medio de destilacién los
productos primarios del crudo, para ser enviados a tanques de almacenamiento y/o

otras planlas para procesos posteriores.

Bl principal objetivo de la planta atmostérica es la separacién del crudo en sus
fracciones comerciales para la obtencidn de productos de tipo comercial como: gas
combustible, nafta pesada, querosina, gaséleo pesado y residuo, ademés del

tratamiento de las corrientes producto de nafta ligera.

La seccién de destilacion al vacio procesa el residuo primario proveniente de la
seccion atmosférica para obtener gaséleo ligero de vacio y gaséleo pesado de
vacio, junto con el gaséleo pesado primario, que se enviardn como carga a la
planta de desintegracidon catalitica y el residuo, sirve como carga a la planta

reductora de viscosidad.

La seccién de tratamiento caustico de gasolina tiene como objeto eliminar con sosa

cdustica los compuestos de azufre contenidos en la gasolina.

En este trabajo solo se trabajara con la seccidn de destilacion atmosiérica. En esta
seccion se efectian las operaciones de precalentamiento del crudo para llevarlo a
la temperatura necesaria para efectuar la eliminacién de sales y la correcta
separacion en la torre de destilacion. A la entrada de la torre una de las
especificaciones de temperatura es la de contar con una corriente de crudo a
880°F, para esto se utilizan dos hornos en los que se consume combustible y se

calientan las corrientes a la temperatura requerida.
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Dentro de la planta atmosférica se encuentra una seccidn de desalado que reduce
el contenido de sales y agua en e! crudo. En el despunte se separan las fracciones
ligeras que contiene la alimentacion calentandolas. En la destilacion y agotamiento
se realizan las separaciones de las fracciones, y asi obtener las especificaciones

para los procesos posteriores.

En las secciones de destilacion y agotamiento se involucra una gran cantidad de
recirculaciones debido a las especificaciones que deben cumplir las corrientes ya

Que proporcionan la materia prima para las siguientes secciones de la planta.

Para la aplicacién de la tecnologia de Pinch en el tren de calentamiento es
necesario el utilizar la sintesis de procesos para realizar un mejor uso de la energia

con un mejor intercambio de calor, esto nos disminura el coslo de! proceso.

El primer paso consiste en obtener un buen punto de inicio para el redisefio de la
red, que reduce la necesidad de examinar alternativas de redes que no sean

factibles en el proceso.

Lo que se pretende al realizar este trabajo es utilizar el drea disponible y con esto
disminuir los servicios auxiliares realizando un mejor uso del area existente en la
red actual, combinando adecuadamente las distintas corrientes, considerando los
costos de inversion, y el ahorro de los servicios, utilizando el tiempo de retorno de

la inversién como una herramienta de desicién para el proyecto.
4.1. Informacién de disefo

Esta informacion se obtuvo principaimente del diagrama de flujo de proceso (anexo
1} en el cual se indican las unidades de intercambio de calor, ya sea proceso-

proceso ¢ involucrando los servicios auxiliares.

El tren actual de cambiadores de calor de proceso—proceso cuenta con 16 equipos

que se preséantan en la siguiente tabla.
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Tabla 8. La red actual se compone de los siguientes cambiadores

INTERCAMBIADORES QUE INVOLUCRAN LA RED ACTUAL
INTERCAMBIADORCODIFICACION [CORRIENTES INVOLUCRADAS

1 EA-101 Precalentader crudo — nafta.

2 EA-102A 1° precatentador de crudo — querosina,

3 EA-102B 2° precalentador de crudo - querosina.

4 EA-103A 1° precalentador de crudo - gasdéleo ligero primario.

5 EA-103B 2° precalentador de crudo — gaséleo ligero primario.

6 EA-104A 1° precalentador de crudo - gaséleo ligero de vacio.

7 EA-104B 2° precalentador de crudo — gasdleo ligero de vacio.

8 EA-105A 1° precalentador de crude - reflujo gaséleo ligero
primario.

9 EA-105B 2" precalentador de crudo - reflujo gasdleo ligero
primario.

10 EA-106A 1° precalentador de crudo — gaséleo pesado primario.

1 EA-1068 2° precalentador de crudo — gasdleo pesado primaria,

12 EA-107A 1° precalentador de crudo — gaséleo pesado de vacio.

13 EA-107B 2° precalentador de crudo — gaséleo pesado de-vacio.

14 EA-107C 1® precalentador de crudo - producto gaséleo pesado
de vacio.

15 EA-108A 1° precalentador de crudo - residuo de vacio.

16 EA-108B 2° precalentador de crudo — residuo de vacio. J

Los datos de las corrientes fueron tomadas de las hojas de datos del IMP, y éstos
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sirvieron de base para los siguientes célculos; se tomé en consideracion que los
valores tanto de capacidad calorifica (Cp) como del coeficiente de transferencia de
calor individual (h), estos cambian con la temperatura, por esto fueron divididas las
corrientes principales frias para obtener una mejor caracterizacion y valores mas
reales ya que no serfa valido el realizar un promedio entre estas corrientes debido

a que abarca un gran intervaloe de temperatura.

Con ayuda de la divisién de corrientes es posible calcular el area minima que
requiere la red para el intercambio de calor, para lograr la aproximacion se emplea
la siguiente ecuacion, cuya caracteristica principal es que se asume que la
transterencia de calor es en forma vertical entre las dos curvas compuestas, asto
es valido para el caso en que los valores del coeficiente global de transferencia de
calor {U) sean constanles.

Aj= AH / {UALMTD)

i, Es el intervalo tomado
AH, Es la entalpia en el intervalo i

ALMTD; Es diferencia media logaritmica de temperaturas en el intervalo.

Se observa que existen nueve corrientes calientes que requieren enfriamiento y
dos frias que requieren calentamiento. Se realiza una division de las corrientes
principales y asi disminir el intervalo i, para utilizar la ecuacion anterior y asi tener
una mejor caracterizacién de las corrientes, debido a la gran diferencia de

temperaturas que abarca la red.

De ios datos de disefio se obtuvo que el tren de intercambio de calor tiene un area
existente de 70,192 F£%.

Las tablas 9 (STREAM DATA) y 10 (UTILITY STREAM DATA), proporcionadas por el
programa indican los valores gue sirvieron de base para el calculo de la red de

intercambio de catlor.
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Se presenlan primeramente los datos de las corrientes con las cuales se va
realizar el intercambio de calor y algunas de las especificaciones, como son la
temperatura de entrada y de salida, ia capacidad calorifica (Cp) multiplicada por el
flujo de la corriente o0 masa (M), el coeficiente individual de transferencia de calor

{h} y el costo de la corriente, ninguno de estos valores serd cambiado.

Se observan diterencias al aumentar a temperatura de la corrienie en algunos
datos, ya que el flujp es constante, sabemos que el Cp y en algunos casos el
coeficiente de intercambio de calor cambia con respecto a la lemperatura y esta
variaciéon no es lineal, por este motivo no es posible contar con un promedio, la
alternativa que proponemos para caracterizar mejor la corriente es dividirla en dos
0 tres secciones para lograr una mejor aproximacion de los valores de la corriente

y que ia simulacion se asemeje a la realidad del proceso.

Es posible observar en la misma tabla que para una sola corriente existen distintos
coslos de crudo, gasdleo pesado y residuo, ya que los cambiadores de calor
utilizados para realizar el intercambio de energia son distintos y por esto también el
coslo es diferente entre si, cabe aclarar que algunas corrientes no se ven
afectadas por el rango de temperaturas utilizado. Estos datos se abtuvieron de las
hojas de datos del IMP.

La tabla 11 (UTILTY PLACEMENT DATA) contiene los datos de los servicios,
termperaturas de suministro, el coeficiente individual de transferencia de calor de
cada corriente que se encuentra en (MMBTU/h(ﬂ2 F)) y el costo de cada uno de los
servicios en [${yr(MMBTU/h))].

La tabla 12 (COST DATA REPORT) presenta los datos utilizados para el analisis
econémico, donde se tiene previsto un plan de 10 afios, con un interés del 10%
anual, y al mismo tiempo se dan los datos de costo de los intercambiadores que se
utilizaran en el analisis de acuerdo con la ecuacién de costo propuesta para 103
intercambiadores, también da un resumen del método econdmico utilizado y el

objetivo a optimizar en este caso es el minimizar el costo tolal anual
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{c) Linnhoff March
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I 1 RS () T T (2 A T v S N T H <) N (R U R B
| | | | 1 | | | [
I f | I | | i I I
1€ ICrudot | 68.00) 68200] 353.7 ) 1 | b ]
i 11} | 68.00] 24100} 825 | A7T | 111E-4 | [ 1
| 1.2 | 24100) 505.00) 1586.2 | 5921 1.68E4 | i 2]
| 131 | 505.00] 682.00] 115.0| 6501 1.82E4 | | 3y
| i | | | | [ t | 1
| 2C (Crudo 2 | 68.00f 68200! 319.3 | | f { {
I 219 | 68.00) 24300} 8391 4791 11164 11
| 22| | 243.00] 414.00{ 96.7 | 565 | 1.68E4 | { 2
| 2.3 | 41400) 68200} 138.7 518| 1.82E4 i 3
| i | { ! { | { I
{3+ {Nafia | 34700y 10000} 7304 296 | 3.52E-5) 1 14
| | ! I ! | | [
| 4H  |Nafta PrA | 431.00{ 110.001 3379 1051 1.36E4 [
| | ) ! | ! ! | [
| SH  |Quergsina | 47000 11000/| 458 | 127 | 1.00E-4 | 1]
! ! | ! | | | P
| 6H |Gasoleo Ligero { 55400 11000 33.0 | 7.432E-2 | B.98E-5 | [
] | | | | ! | o
| 7H |Gasoleo Lig de vacio ! 41500 218.00( 388 195 | 8.98E-5 | i1
] | | | | ! | | I
| 8H |Gasoleo a Atm { 557001 250001 64.4 | 210 | 12764 | |ty
| | ] ! | ] i b
| 9H |Gasoleo Pesado | 611001 200.001 71.5] | | [
| 91| | 611.001 473.00) 345 250 | 5.81E-5 | | 2j
i92] | 47300 200.00] 37.0§ 136 | 6.34E-5 | 1]
I I I | | } F ] [
{10H |Gasoleo Pesadodevacio | 55500( 190.00| 97.8 | | | |
| 101} | 555.00| 459.00| 68.7 | .?16] 4.75E-5 | o1
1 102 | 459.00{ 190.00| 29.1 | 108 | 4.75E-5 | | 1]
] | ] | | | | |1
[11H |Residuc | B580.00| 200.00] 1202 i | 1
| 111 | 680.00| 356.00]| B6.7 § 267 | 4.75E-5 | | 2]
| 112 | 356.00| 200.00| 335 215 475E-5| | 1]
| | | | [
| ] | | [

(1) Units of CP are MMBtu/{hr.F)}

(2) Units of Enthalpy are {MMBtu/hr)

(3) Units of HTC are [MMBtu/(h. (ft*.F})]
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Untilted:
Tabla 10

UTILITY STREAM DATA

Ref. Cap. Cost Law = 1

08,Jun 98 15:38

File:TULA11.5F2

| Ut Name | Supply | Target | dH | HTC | DT  [Cap| Enthalpy |
] i | Temp. | Temp. | Ratio | | |Cst| Change |
1 | ! ! | | | [Law [ !
I | | B L I L 2 B T o T N U
| | } i | I [ [ 1
I [ ! | | | | [ [
| 1H  |Gas | 3B32.00) 752.00] 1) 8.81E-5] 18000} 3| 1
| I | I I [ | oo |
| 2C |Vapo ] 86.00) 257.00} J ] ] ] o4
| 2.1 | 8GO0 23720 Calc | 881E-5 t8.601 31§ of
| 22) | 23720) 23900} Calc | 1.BDE-4} 18.00) 3} 0f
| 2.3 | 239.00 25700} Calc | 1.80E-4 | 18001 3} al
! | 1 1 | (I |
| 3C |Agua de enfriamierto | 80,00 11560 1] B8B81E-5] 900y 3 |
| | 1 | | ! 1 (I |
| 4C laire | 68.00 | 86.00 | 1] 3.52E-5| 8.001 31 |
| | | | | | 1 b !
! ! ! | ! | | [ !
{1) Units of Enihalpy are |MMBlufr]
(2) Units of HTC are [MMBIu/(h.(IF".F)))
Tabla 11
(c) Linnhofl March SUPERTARGET V3.006 SN1061 06,Jun 98 15:38
Unfitled: File:TULA11.8T2
UTILITY PLACEMENT DATA
| Wit | Name | Max | Min |Place |Place [Imp/{ Cost |
| | | | | Rule |Order [Exp. | |
| | @ M | | | (A B
| I | | i | | | 1
| 1 ! | ! ! | | |
[1H |Gas | | [Pinch | 1[imp | 46703.82|
12C Vapor i | fFix Z2|Exp. | 1681642 |
{3C {Agua de enftiamienio [ | [Pinch [ 4 mp | 4396.07 |
|4C Jaire 1 ! |Pinch | 3limp | 4396.07 )
! ! ¢ | f f [ { [
{1} Units ol Annuat Energy Cost are [$/(y1. (MMBIwh))
{2) Units af Enthatpy are {MMBtu/hs]
(3% Units of Enthalpy are [MBiulhr) 51
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Untitled: Tabla 12

COST DATA REPORT
Economic Data:

Econcmic method = 1 [Annualised Capital Cost.]

Capital recovery factor includes annual interes? repayments,
CC {annual) = CC (installed) * r{
M = i* H#HN[I+FHAN-1]
TC (annuaf) = EC (annuai) + CC (annual)
Objective:  Minimise TC (annual)

Plant Lifetime =  10.0 [a)
Rate of Interest = 100 [%]

Cost Laws:

Heat Exchanger Capital Cost{$j= A+ (B* (Area * C))

No| Description | A | B | € |

i | !
fLow temp fx 50000.00 | 26437 83001

| | |
11 | |
| 2HighTemphx | 70000.00]  321.77) .8300]
| 3 |Utikty hx | 0| 19713E-1| .1000|
| : | ! i |
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4.2, Andlisis previo.

En el analisis previo es necesario calcular la minima cantidad de servicios para los
distintos ATmin, asi como el drea minima requerida para llevar a cabo los

intercambios de calor necesarios en la red.

Primeramente el sistema nos pide el ATmin al cual se realizaran los célculos, en
este caso se le suministré el dato de la red actual, que es igual a 45°F, ya que es
uno de los datos con los cuales contamos, con este andlisis podremos observar
como se encuentra el sistema actual, y con esto conocer las deficiencias con las

cuales cuenta la red.

En la figura 22 (SHIFTED COMPOSITE CURVES) siguiente se grafico la entalpia contra
la temperatura, que se encuentran en las unidades (MMBTU/h) y (°F)
respectivamente, la linea superior nos representa las corrientes calientes y la
inferior se construye con los datos respectivos a las frias, éste nos hace ver como
deberian de funcionar los intercambiadores de calor a ATmin 45°F, y se observa
que se tiene un punto de pliegue alrededor de 540°F, se encuentran las curvas
muy juntas y la distancia entre ellas tiende a cero, esto nos indica que este

acercamiento no concuerda con la realidad del proceso actual,

La figura 23 (COMPOSITE CURVES), nos muestira las temperaturas reales a las
cuales se trabaja y con esto se observa que el ATmin, se encuentra
aproximadamente en 45°F, que es lo que observamos en el proceso, el intervalo
entre las dos curvas y el punto de pliegue no se encuentra tan cercanc como se
habia plantede en el esquema anterior que corresponde al disefo del proceso,

tomando como base esto si podemos optimizar el sistema actual.
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El esquema 24 (PROCESS GRAND COMPOSITE CURVE), es |a gran curva compuesta
en donde se encuentran relacionadas las corrientes de proceso, las calientes y las
frias, en éste se observa que contamos con dos regiones en fas cuales es posible
intercambiar calor proceso-proceso, el punto en el cual 1a linea toca el cero de la
entalpia representa el punto de pliegue, la linea superior a este punto nos indica
que es necesario utilizar servicios de calentamiento que para el caso particular se
trata de dos hornas que utilizamos para llegar a la temperatura para la corriente de
entrada de crudo a la torre de destilacion.

La grafica 25 (BALANCED COMPQSITE CURVES) €s el balance de composiciones que
involucra tanto corrientes de proceso como los servicios que se requieren para el
sistema, el punto de pliegue permanece en el mismo valor y la curva superior se
encuentra considerablemente de mayor tamafo debido al gas que estamos
utilizando como servicio de calentamienic para los homos y asi llegar a la
temperatura necesaria, uno de los objetivos es el minimizar este servicio ya que €l

coansumo es alto.

El esquema 26 (BALANCED GRAN COMPOSITE CURVE), es la gran curva compuesta
en donde graficamos entalpia contra temperalura, en esta curva se combinan las
corrientes calientes, las frias incluyendo los servicios, las unidades se encuentran
en sistema inglés, la curva superior recta corresponde al servicio de calentamiento
0 gas y la inferior que toca cero a 68°F es el agua de enfriamiento, no es posible
identificar como en la parte superior, donde comienza el servicio y donde inician las
corrientes de menor temperatura. Podemos decir que el gas y el agua de
enfriamiento son capaces de cubrir la necesidad de enfriar y calentar nuestro
sistema a las temperaturas requeridas y es posible ver que de igual manera gue
los anteriores esquemas que e! punto de pliegue se encuentra cerca de 550°F, la
escala es amplia y puede confundirse. Se observan dos regiones en forma de

picos, en donde es factible el intercambio de calor proceso-proceso.
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A continuacién tenemos el esquema 27 (DIVING FORCE PLOT) de los
intercambiadores presentes en el tren actual con un ATmin de 45°F en éste se
grafican las temperaturas frias contra las calientes, tenemos la representacion de
las corrientes calientes en ta parte superior y la curva de las corrientes frias en la

parte inferior,

En este esquema se observa que los cambiadores actuales no son eficientes y por
esto encontramos la grafica desplazada hacia la izquierda, ya que las lineas de los
intercambiadores deberian quedar dentro de la region descrita entre las dos curvas
que definen las corrientes de proceso, también nos indica que no estamos
cumpliendo con las temperaturas requeridas necesarias para los siguientes
Procesos.

Debido a que encontramos muy encimados los esquemas de los intercambiadores
no es posible distinguir cuales son los que no se encuentran dentro de los rangos
necesarios para el intercambio de calor, pero se puede observar que los dos picos
finales son los dos hornos, que deberian llegar hasta 680°F, pero los encontramos
uno llegando a 500°F y el segundo a 600°F ambos como valor maximo, resultado
final de la corriente de crudo después de pasar por todos los cambiadores la
temperatura resultante él terminar el tren de intercambio de calor es inferior a la

necesaria para el proceso.

Casi todos los intercambiadores se encuentran por encima de los rangos de las
corrientes, esto significa que los equipos cuentan un una area de transferencia
mayor a la necesaria para el tren actual y la eficiencia con la cual se trabaja se

encuentra alrededor del 65%, lo que nos da un indicio de que puede mejorarse.

El siguiente paso es el econdmico, en donde se tratara de justificar el

mejoramiento del proceso actual.
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Para este analisis se realiza la grafica 28 (NEW DESIGN RANGE PLOT) en donde se
presenta energia contra acercamiento minimo de temperatura para hacer llegar el
sistema a las temperaturas requeridas, las unidades utilizadas son (MMBTU/h) y
(°F) respectivamente. Se puede observar que entre mayor sea el ATmin se
incrementa la necesidad de servicios 1anto de calentamiento como de enfriamiento,
esto nos indica que si disminuimos el acercamiento entre temperaturas,
reduciremos el requerimiento de servicios y por lo tanto el costo de los servicios

utilizados en fa plania.

Al realizar el esquema 29 (NEW DESIGN RANGE PLOT 1-1 AREA VS DTMIN) de &rea
contra ATmin de intercambio de calor, las unidades en las que se encuentra es (°F)
y (/%) respectivamente, en esta grafica observamos que al disminuir el area de
infercambio de calor, se incrementa el acercamiento entre las temperaturas, el
punto minimo $e encuentra aproximadamente en un acercamignto mayor a 45°F y
el maximo cerca de 2°F, ya que para un acercamiento minimo de cero grados nos

encontrariamos en un caso ideal y el incremento en ef &rea es infinito.

Con ayuda de la gréfica de energia contra ATmin sabemos que es factible una
disminucidn del acercamiento minimo entre las corrientes, pero con el esquema de
drea contra ATmin observamos que si ese acercamiento es pequefo el incremento
en el drea es considerable y por lo tanto también el costo de los intercambiadores,
nos queda como pregunta, hasta donde es posible disminuir el acercamiento entre
las temperaturas de las corrientes, sin llegar a incrementar demasiado el costo de

los cambiadores.

Para esto se construye la grafica 30 (NEW DESIGN RANGE PLOT 1-1 TOTAL COST VS
DTMIN) de costo total contra acercamiento minimo, se mezclan los resultados de los
dos andlisis anteriores y ablenemos un valor minimo que es nuestra opcion de

mejora del sistema.

El costo total que se encuentra en ($/yr) y el ATmin que se encuentra en (°F) se
observa que el minimo de la grafica se encuentra alrededor de 15°F con un costo
superior a fos $8,200,000 anual, este valor es el mas conveniente en nuestro

analisis.
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Las siguientes graficas se realizaron deacuerdo con la eficiencia del proceso,
tenemos lres valores de eficiencia 6 Alfa, 0.72, 0.80 y 0.85.

En la gréafica 31 el incremento en ef area con respecto al ATmin, se observa que a
los 15°F que es la disminucién propuesta se incrementa el rea para los casos de
las eficiencias dadas el valor oscila entre 240,000 y 340,000 ft2, 1o que nos indica
que en para aumentar la eficiencia de nuestros equipos es necesario incrementar

considerablemente el area efectiva de intercambio de calor.

Al calcular el capital de inversién contra el ATmin que utilizaremos en la grafica 32,
que necesitaremos en el nuevo proceso, esta grafica nos muestra que a la
temperatura elegida encontramos que, para la menor eficiencia de 0.72 tenemos
una inversién de $3,000,000,000.00, y para un valor de o« = 0.85 el valor obtenido
es de $4,000,000,000.00, similar al caso anterior, €l aumento de la eficiencia nos

involucra un incremento en la inversion.

El tiempo de retorno de la inversién representado en la grafica 33 aumenta de igual
forma que el capital de inversion y el incremento en el drea de transferencia de
calor, pero se observa que en este caso para el valor de acercamiento minimo de
temperaluras, los valores oscilan entre 1.3 y 1.8 afios dependiendo de la eficiencia,
pero este tiempo es accesible para poder emprender las modificaciones necesarias

al proceso.

En la grafica 34 toma en cuenta el tiempo de retorno de la inversién contra el
capital de la inversién, el valor mas alto considerado para una a.del 0.95 es de
$4,000,000,000.00 y el retorno de la inversién se encuentra en alrededor de los 1.8

anos, lo cual es factible a realizar.

La grafica 35 nos esqumatiza et incremento del &rea con respecto a la reduccion
energética, en esta nos es evidente que entre mayor sea la eficiencia el incremento
en el drea es mayor, al reducirse el consumo energético hasta 100 MMBTU/h, se
observa que el mayor incremento se encuentra por los 200000 ft, despuss de los
100 MMBTU/h, reducidos el crecimiento es exponencial esto nos lleva a la
conclusién de que el sistema no permite una disminucién mayor a debido a que el

costo se incrementa de la misma forma.
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Ef esquema 36 es la representacion grafica de l1a red de intercambio de calor, se
observa que el pinch se encuentra entre 540-555°F determinado por una linea
punteada. En este esquema se representa el actual de intercambio de calor.

Si se observa, algunas corrientes tienen una linea diagonal, que nos indica las
secciones en las cuales dividimos nuestra corriente para una mejor
caracterizacion, la linea punteada nos indica que nuestro intercambio de calor se
cumplid, la linea continua nos dice que aun nos hace falta calor por intercambiar

para llegar a la temperatura deseada.

Se muestran tos cambiadores de calor en forma de circulos que unen a las
corrientes con las cuales estamos realizando el intercambio, los equipos
correspondientes a los servicios se encuentran al final de las corrientes sin que se
unan con ninguna otra linea, debido a que no contamos con suficientes datos
reales no podremos realizar la simulacion completa. En la parie superior de la
representacion del equipo se encuentra la temperatura a ia cual llega la corriente
después de terminar el proceso. En la parte inferior de los circulos encontramos la
codificacién del cambiador y la cantidad de calor intercambiada.

Existen cinco cambiadores de calor en la region del punto de pliegue y uno que lo
cruza, podria agregarse unidades para evitar estos intercambios que no son
eficientes, pero equivaldria a aumentar la inversién debido al incremento en el
numere de unidades en el proceso.

Existen dos corrientes que no alcanzan la temperaturas requeridas, la de gasoleo
pesado gue solamente llega a 327°F y deberia alcanzar 200°F y la del residuo que
ilega a 457°F cuando también deberia llegar a los 200°F.
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4.3. Simulacion del tren de intercambio de calor.

Para llegar a mejorar el proceso se realizé la simulacioén sin los cambiadores que
involucran corrientes de servicios, el esquema 37 representa esta simulacion el
diagrama practicamente no ha cambiado, se siguen teniendo los intercambiadores

en el punto de pliegue.

En la simulacién se obtienen tres tipos de repories, del primero, se obtiene el coslo
total del area de transferencia de calor al afio, costo total de los servicios, la
cantidad de calor intercambiada y el costo de los servicios individualmente, de
estos solamente se tienen valores en esta simulacién en el costo total del area
debido a que se omiti6 de la red la parte de los servicios de calentamiento y

enfriamiento.

Et segundo reporte nos da el costo de los intercambiadores por afio y el costo de
los servicios utilizados anualmente; tenemos valores en la seccion refetente a él

costo del intercambiador ya gue no contamos con servicios en esta simulacion.

El tercer reporte nos presenta los datos de temperaturas iniciales y finales por
corriente, la temperatura a la cual se llega después del tren de intercambio de
calor, la diferencia y el calor que hacen falta por intercambiar para llegar a las

temperaturas requeridas:

Para hacer sencilla la comparacion de los primeros dos reportes se realizaron las
tablas 13, 14 y 15 en las que se presentan los resultados de las seis simulaciones
realizadas, las tres primeras se conserva fija la cantidad de calor a intercambiar,

del 4 al 6 se mantiene fija el area de transferencia de calor.

El bajar el costo del intercambiador de calor significa que se esta disminuyendo el
area de transferencia, al disminuir la diferencia entre la temperatura final tedrica y
la real significa que estamos transfiriendo una mayor cantidad de calor con el area

dispenible.
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Tabla 13

Tnero de simulacién Diseho 1 2 3 4 5
o total de drea  [3/ado 1.00E+06  862477.60 857710.3 898096.1 1.05E+06 902481 9||
Costo del intercambiac Haio

102A 55,652.34  49,204.82  49,204.82 8333774 6555819  67,910.63
102B 4451934 38,11009  38,110.09  49,33572  65558.19 5032432
103A 56,919.52 52,657.56 52,657.55 40,140.12 65,558.19 39.149.731
1038 43,936.66 38,436.66 38,436.65 55,601.10 65,558.19 55,023.19
101A 36,895.41  36,995.41 36,995.41 51,577.30  53,502.17  61,426,55
104A 45,026.87 45,027.22 45,027.22 28,932.46 53,502.17 24,507.74
104B 41,529.42 41,539.19 41,529.19 65,584.77 53,502.17 76,420.52
107C 60,022.57  24,820.22  20,052.90 0.00 65558.19 0.00
105A 53,700.82  46,726.04  46,725.04 59,117.34 6555819  60,195.22
105B 57,613.25 50,054.68 50,054.68 36,756.70 65,558.18 37,190.33
106A 104,430.40 92,238.89 92,238.89 50,878.52 81,280.33 51 .089.83"
1068 44,358.51 37,463.01 37,463.02 51,224.08 65,558.19 51,221 ‘78]
107A 96,287.91 79,467.41 79,467 .41 80,291.20 65,558.19 81,718.88
1078 66,925.35 66,924.79 66,924.79 110,127.80 53,502.17  110,319.90]
108A 99,008.97 83,526.25 83,526.24 66,984.77 81,280.33 68,230.07|
1088 9421896  79,296.34  79,296.34 6840653  81,28033  67,773.29
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Crydo 1

Crudo 2

Nafta

Naria P/A

CQuerosina

Gasoleo Ligero
Gasoleo Lig. De vatio
Gasoleo a Atm
Gasolao Pesado
Gasoleo pesado de
Residuo

Gas

Vapor

Agua de enfriamiento
Aire

Crudo 1

Crudo 2

Nalta

Narta P/A

Querosina

Gascleo Ligero
Gascleo Lig. De vacio
Gascleo a Atm
Gasoleo Pgsado
(Gasoleo pesado de
Residugc

Gas

Vapor

Agua de enfriamientc
Aire

Crudo 1

Crudo 2

Naha

Marta P/A

QCuerosina

Gasofao Ligaro
Gasoleo Lig. De vacio
Gaso'eo a Atm
Gasoleo Pesado
Gasoleo pesadoe de
Residuo

Gas

Vapor

Agua de entriamienio
Aire

Fria

Fria

Caliente
Cafente
Caliente
Caliente
Caliente
Caliente
Caliente
Calienie
Caliente
Catignte
Caliente
Fria

Fria

Fria

Fria

Calienia
Calisnio
Calignig
Calignte
Caliente
Cafiente
Calientg
Caliente
Calionte
Caliante
Catisnte
Fria

Fria

Fria

Fria

Caliente
Calienta
Caliente
Caliente
Caliente
Caliente
Caliente
Caliente
Caliente
Caliente
Caliente
Fria

Fria

Tabla 14

Disenc de la red

Temperatura Temperatura Temperatura de Diferencia  de Canlidad  de

inicial finat n temperaturas  calor

intarcambiado

68 682 504.97 -177.03 15
&8 682 3897 -292.3 152.4
347 100 347.00 247.00 -73
431 110 173.82 63.82 -8.7
470 "y 128.04 18.04 2.3
554 110 123.45 13.45 -1.00003
415 216 216 -4 10E-05 8.04E-06
557 250 272.88 22.08 -4.80026
611 200 az7 127 -17.2
555 180 254.7 64.71 -6.99988
680 200 457.89 257.89 -60.8
3632 752 3632 2380 ¢
86 257 86 -171 ¢
90 115 50 -25 ¢
&8 86 68 -18 542

Simulacién 1

Temparatura Tempaeratura Temperatura de Diferencia  de Cantidad  de

inicial final simulacién temperaturas  calor
intarcambiado

€8 682 504.97 -177.03 115
68 682 389.7 -2923 1524
347 100 347 247 -73
an 110 1732.82 63.82 6.7
470 10 128.04 18.04 -23
554 110 123.45 13.45 «1.00002
415 216 215 -4.10E-05 B.04E-06
557 250 272.88 22,88 4.80026
611 200 az7 127 -17.2
555 190 254,71 64.71 -6.99988
680 200 457.89 257.88 -60.08
3632 752 3632 2880 o
86 257 86 1M ¢
90 115 90 -25 &
&8 86 €8 -18 ¢

Simulacion 2

Temperatura Temperatura Temperatura de Diferencia  de Canlidad  de
inicial tinat simulacién temperaluras  calar
intercambiade

68 682 504.97 -177.03 115.00
68 682 389.70 -292.30 152.40
M7 100 347,00 247.00 -73.00
4341 110 173.82 63.82 670
470 110 12804 18.04 -2.30
554 110 123.45 13.45 -1.00003
415 216 216.00 0.00  £.000008043
557 250 27288 2288 4.80026
611 200 27.00 127.00 -1720
555 20 25471 64.71 -6.99988
680 200 457,89 257.89 -60.08
agaz 752 3632.00 288000 0.00
86 257 86.00 -171.00 0.00
20 s 90.00 -25.00 0.00
€8 86 68.00 -18.00 0.00
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Crudo 1

Crudo 2

Nafta

Narta P/A

Cuerosina

Gasocleo Ligero
Gasoleo Lig, De vatio
Gasoleo a Atm
Gasoleo Pesado
Gasoleo pesado de
RAesiduo

Gas

Vapor

Agua de enfriamiento
Aire

Caudo 1

Crudo 2

Nafia

Narta P/A

Querosina

Gasoleo Ligero
Gascleo Lig. Da vacio
Gasoleo a Atm
Gasoleo Pesado
Gasoleo pesado de
Residuc

Gas

Vapor

Agua de enfriamienio
Aire

Crudo t

Crudo 2

Nafta

Narta P/A

Querosina

Gasoleo Ligero
Gasoteq Lig. De vacio
Gasoleo a Atm
Gasoleo Pesado
Gasoleo pesado de
Aesidua

Gas

Vapor

Agua de enfriamienio

Fria

Fria

Caliente
Calignig
Caliepte
Caliente
Caliente
Calienie
Calienta
Caliente
Caliente
Calienta
Calienta
Fria

Fria

Fria

Fria

Calienla
Calienia
Caliente
Caliente
Calients
Caliente
Calienta
Calienta
Calienta
Calienle
Caliente
Fria

Fria

Frig

Fria

Caliente
Caliente
Caliente
GCaliente
Caliente
Caliente
Caliente
Calisnte
Calignte
Catiente
Caliente
Fria

Tabla 15

Simulacion 3

Temperatura Temperalura Temperatura de Diferencia de Canidad  de

inicial final simulacion temperaturas  calar

intarcambiado

68 682 485.85 -196.15 126.30
68 682 402,69 27931 145.10
347 100 347.00 247.00 -73.00
431 110 129.58 18.58 -2.05552
470 110 §7.03 -12.97 1.653701
554 1o 106.74 -3.26 0.24210
415 216 196.25 -19.76  3.856989000
557 250 275.37 2537 -5.32221
611 200 331.47 131.47 -17.80
555 150G 333.64 143.64 +15.50000
680 200 487,77 28777 -68.80
3632 752 3632.00 2880.00 0.00
86 257 86.00 -171.00 0.00
90 15 90.00 -28.00 0.00
68 86 68,00 -18.00 0.00

Simulacién 4

Ternperatura Temperatura Temperatura de Diferencia  de Cantidad  de

inicial final simulacion temperaturas  calor
Intercambiado

68 682 485,85 -196.15 126.30
68 682 402.69 -278.31 145.10
47 100 347.00 247.00 -73.00
431 110 12958 19.58 -2.06
470 110 97.03 -12.97 1.653702
554 110 108.74 -3.26 0.24210
415 216 196.24 19.77  2.858989000
557 250 27537 25.37 -5.3222%
611 200 a31.47 131,47 17.80
555 190 33364 143,64 -15.50000
&80 200 487.77 28177 -68.80
3632 752 383200 2880.00 0.00
86 257 86.00 -171.00 0.00
90 118 9000 -25.00 0.00
6B 86 68,00 -18.00 54.20

Simulacién 5

Temperatura Temperatura Temparatura de Diferencia  de Cantidad  de

inicial finat simulacién temperaturas  calor
intercambiado

68 682 485.85 -196.15 126.30
68 682 404,20 -277.80 144.20
347 100 34700 247,00 -73.00
431 110 10819 0.81 0.08454
470 110 103.73 7.27 0.926500
554 110 111.81 1.81 -(.13500
415 218 191.86 -24.14 4712626000
557 250 276.49 26.49 -5.56748
611 200 333.18 13318 -18.10
555 190 33685 146.85 -15.90000
630 200 48B.56 288.56 -69.00
3632 752 23632.00 288000 -168.20
86 257 86.00 37100 ©.00
90 115 90.00 -25.00 0.00
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4.4, Analisis de resultados.

La primera simulacion que se realizd se basa en las hojas de disefio de la planta
de atmosférica de Tula Hidalgo, se obtuvieron los costos de los intercambiadores
actuales de la red de transferencia de calor y as temperaturas deacuerdo con los
datos que se utilizaron como base para este disefio, se observa que existen
algunas temperaturas a las cuales no se llegan, siendo este sistema suceptible de
mejorar.

En las dos primeras simulaciones se conserva el disefio original y las variables son
las dreas de intercambio, se logra después de la simulacion una red de menor 4rea
de tranferencia de calor que disminuye el costo de algunos intercambiadores y
como consecusncia el costo total del area. Existe una disminucién del 59% en el
cambiador 107C, en la primera optimizacién en ia siguiente se obtiene un area de

transferencia comparada con la de disefio de un 67%.

Tomando como base la simulacidn realizada, el 4rea total disminuye un 14%, en
estas dos simulaciones se realiza una redistribucion de las cargas de calor que
permite disminuir los costos, pero no se mejora el intercambic ya que las
temperaluras son las mismas.

En fas simulaciones 3, 4 y 5 se mantuvo fija el 4rea de transferencia de calor a los
equipos que se calcularon originalmente en el disefio, el calor intercambiado es ia
variable en estas simulaciones. La cantidad de calor que falta por intercambiar en
las corrientes disminuye, debido al incremendo de las &reas en los
intercambiadores, lo que nos significa una disminucién de los servicios pero en
estas simulaciones no es posible contabilizar ya que nos hacen falta datos de los

servicios utilizados.

En la simulacién 3 y 4 tenemos una disminucion del area de tranferencia del 10%,
las temperaturas son menoresg a las cuales se llega en el disefic ariginal, pero el
calor que falta por intercambiar y que se destina a cambiadores de servicios es de
95.68 MMBTU/hr.

ESTA TESIS NO SALE
””  DE LA BIBLIOTECA.



En la simulacién 5 se realiza nuevamente la reordenacion del calor en los
diferentes equipos, se observa que el cambiador 107C desaparece, la cantidad de
calor intercambiada aumenta con respecto al disefio original, esto se ve reflejado
en las temperaturas obtenidas después de fa simulacion, y el costo del area de
transferencia de calor con respecto a el disefio original disminuye un 10%.

En la ultima optimizacion se tiene un proceso eficiente con el area necesaria para
el intercambio de calor y se lega a las temperaturas requeridas en el disefio, esia
propuesta es la mejor en el caso de que los equipos sean nueves ya que
observamos que hay algunos que cuentan con una mayor area de la disefada
originalmente, y que un intercambiador desaparece, en el caso en que tengamos
equipos de las dimensiones mostradas en el disefio original no es conveniente
cambiar todos los equipos con los cuales se contarian y lo recomendable seria el
realizar la simulacion con los datos de la red de intercambio de calor existente ya
que con este trabajo se comprob6 que es posible mejorar la red de intercambio de

calor de Tula, Hidalgo.
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CONCLUSIONES

Se realizo el estudio de la red de intercambio de calor, se evalué que esta pudiera
ser mejorada con ayuda de un simulador, se termind este andlisis y se simuld la

red original de la planta atmosférica de Tula, Hidalgo.

Se lograron proponer cinco simulaciones que cumplen los requerimientos de las
corrientes en el proceso de intercambio de calor, a un mejor costo e integrando

eficientemente la energia disponible.

En el caso de que la red de intercambio de calor fuese nueva se recomendaria
ampliamente la dltima simulacién propuesta, ya que se tiene una disminucion de la
red criginal del 10% y las temperaturas requeridas en el disefio se cumplen con
gste arreglo.

En este trabajo se observé que existen diversas alternativas posibles para
optimizar ef sisterna, conservando constante el calor o el area de transferencia, y
para que la simutacion se termine solamente es necesario contar con datos reales
del proceso, para decidir cual seria el mejor sistema que cumpta los requerimientos

de la seccién de la planta.
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