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Introduccion

Objetivos y Alcances

La industria de refinacion del pais atraviesa por una situacion critica que dificulta
cada vez mas su capacidad de cumplir los objetivos de eficiencia y rentabilidad en el
abastecimiento de la demanda interna de derivados del petréleo; sin embargo,
existen ahorros potenciales en los procesos de refinacion cuya utilizacion representa
la oportunidad de implantar tecnologias que mejoren en forma integral la calidad y
demanda de la produccion.

El nivel de competitividad de la Industria de la Refinacion aumentara en términos de
una politica de minimizacién de costos, maximizacion del valor agregado de los
crudos que se procesan y de los productos que se obtienen, una mejor calidad de la
produccién, una disminucién de pérdidas de energia, generadas a través del
desarrollo de metodologias de cada proceso y un menor impacto ambiental.

En forma paralela al proceso de reconfiguracidon y de aumento de capacidad, se
requiere mejorar en forma importante el desempefio operativo de las refinerias
existentes. El Sistema Nacional de Refinerias presenta rezagos importantes respecto
a la media de nuestro mercado de referencia en los indices de intensidad energética,
rendimientos de destilados, utilizacion de la capacidad, indices de paros no
programados y personal equivalente.

El caso de este estudio toma como base a la Unidad de Destilacion Atmosférica
“‘AA”, la cual fue disefiada para procesar 54 690 BPD de crudo proveniente de los
yacimientos de Poza Rica enriquecido con ligeros, asi como la Planta Preparadora
de Carga de Alto Vacio “Al” la cual fue disefiada para procesar 46,000 BPD de un
residuo primario. Posteriormente se les hicieron modificaciones para aumentar su
capacidad. Para 1991, PEMEX trasladé varias plantas de la Refineria "18 de marzo”,
ubicada en Azcapotzalco a la Refineria "Ing. Antonio M. Amor" de Salamanca, Gto.,
para su reinstalacion; entre estas unidades se encuentra precisamente la Unidad de
Destilacion Atmosférica "AA" y la Preparadora de Carga de Alto Vacio "Al", ambas
plantas fueron instaladas en un area comun con el fin de aprovechar la disponibilidad
de las corrientes calientes de la Planta "Al".

En el presente trabajo tiene como objetivo la aplicacion de la Metodologia Pinch
como herramienta para realizar una propuesta de integracion térmica entre las redes
de calor existentes en la planta atmosférica “AA” y de vacio “Al” en la Refineria de
Salamanca; proceso existente que se considera no utiliza sus recursos energéticos
eficientemente y por lo tanto es susceptible de ser mejorado. Con ello se pretende
analizar y mejorar sus consumos de energia y por lo tanto una importante reduccion
en sus costos de operacion. El andlisis podria extenderse a otras plantas de la
Refineria, las cuales también podrian ser mejoradas energéticamente.

Dentro de las lineas de accion establecidas en el programa sectorial de energia del
pais es fortalecer los sistemas de generacién de estadisticas e indicadores de
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eficiencia energética. Es por ello que se ha detectado un area de oportunidad para
establecer un procedimiento que permita homologar y vincular los indices de
intensidad de energia con los programas de produccion en cada centro de refinacion
del SNR.

Asi también es compromiso de la Industria de la Refinacion combatir el deterioro
ambiental y, especialmente mitigar los factores que elevan el cambio climatico global,
sobre la base del reconocimiento de ese fenOmeno como uno de los mayores
desafios ambientales para la humanidad y para contribuir a dicho fin, se propone
impulsar el uso eficiente de la energia, asi como la utilizacion de tecnologias que
permitan disminuir el impacto ambiental generado por los combustibles fosiles
tradicionales.



Primera Parte:

Antecedentes



Capitulo 1

Estrategias para Uso
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Capitulo 1

1. Estrategias para Uso Eficiente de Energia
PEMEX-Refinacion (PR) estd orientado a la produccién, distribucion vy
comercializaciéon de petroliferos en el pais. La industria de refinacion involucra el
procesamiento del petréleo crudo para obtener diversos hidrocarburos,
principalmente combustibles. Las operaciones que determinan normalmente la
capacidad de una refineria son las de destilacién atmosférica.

El Sistema Nacional de Refinacién se integra por 6 Refinerias (Cadereyta, Madero,
Tula, Salamanca, Minatitlan y Salina Cruz) con una capacidad de refinacion
equivalente a 1,560 millones de barriles por dia de destilacion atmosférica. Desde
hace algunos afios, PEMEX ha destinado importantes recursos para modernizar la
industria de la refinacion.

1.1. Eficiencia Energética en la Industria de la Refinacién

1.1.1. Consumo de energia
La industria de refinacion involucra una serie de procesos a los que se somete al
petréleo. La configuracién de una refineria depende del tipo de crudo a procesar y de
las caracteristicas de los productos; sin embargo, los procesos que se incluyen mas
frecuentemente son:

Destilacién primaria o atmosférica
Destilacién secundaria o al vacio
Desulfuracion (hidrodesulfuracion)
Reformacioén de naftas
Alquilacion

Isomerizacion

Desintegracion catalitica
Desintegracion térmica
Reduccion de viscosidad

1.1.2. indice de operacion de refinerias.
Durante los ultimos afios las refinerias de paises de la Unién Europea y los Estados
Unidos han operado a un nivel que excede el 90% de capacidad. En México en el
afio 2000, el SNR operaba por debajo del 80% debido a diversos problemas que se
han ido resolviendo para mejorar su operacion.

1.1.3. Produccion de refinados.
La mayor parte de los productos obtenidos en el proceso de destilacion primaria se
someten a hidrotratamiento, para eliminar principalmente el azufre. Para la
produccion de gasolinas se incorporan los procesos de reformacion catalitica,
sintesis de éteres (MTBE y TAME), alquilacibn e isomerizacion de pentanos-
hexanos, disefiados para una especificacion establecida.



Los gasotleos de vacio se someten a desintegracion catalitica para generar mayor
cantidad de gasolinas. El residuo de vacio puede también someterse a coquizacion
para aumentar el rendimiento de destilados, o bien a hidrotratamiento o reduccion de
viscosidad para generar combustoleo.

La elaboracion de productos en refinerias asciende aproximadamente a 1,338 miles
de barriles diarios. De éstos, el 34% corresponde a produccién de gasolinas, el 26%
a produccion de combustéleo y el 24% a produccion de diesel. Cabe resaltar que,
antes del 2003, la produccién de combustdleo era mayor a la de gasolina, como se
puede observar en la Figura 1.

A Capacidad
Refineria Stﬁ*ls:tng?grlﬁ:l; ecllu;:;:zgfgnde cg';?;i)f:j EIE; d
(MBD) (x 1000)
Cadereyta 275 3,313 13.1
Madero 195 2,996 158
Minatitlan 200 1,538 7.7
Salamanca 245 1,929 88
Salina Cruz 330 2 869 88
Tula 320 3,408 110
TOTAL 1,565 2,675 11.3
Fuente: Panorama de PEMEX 2006, PEMEX 2006, México.

Figura 1 Capacidad de proceso en Refinerias

El indice de complejidad refleja la estructura de una refineria, mientras mayor sea su
valor, mas compleja sera su configuracion.

1.1.4.Consumo energético.
PEMEX Refinacién consumié gas natural para complementar su demanda energética
hasta el 2003, a partir de esta fecha lo utiliza basicamente como materia prima para
la produccién de hidrogeno. PEMEX Refinacion emplea el combustéleo para
satisfacer la demanda energética de las instalaciones, y como corriente de
alimentacion para las coquizadoras

1.1.5. indice Solomon para el SNR

El indice de Intensidad Energética (IIE) de refinacion se ha constituido en uno de los
principales indicadores para la industria y se conoce como indice Solomon, por la
empresa que lo desarrollé . En la actualidad se considera que una refineria con un
indice menor a 90 — 92 es eficiente; México mantiene aun valores altos en el indice
Solomon, por lo que es indispensable continuar con los esfuerzos realizados e
impulsar nuevos para mejorarlo. El indice Solomon promedio publicado para
refinerias en los Estados Unidos es de 91.



Entre otros factores que inciden en el IIE de las refinerias se encuentran la
integracion y el aprovechamiento energético, al que contribuyen los procesos de
cogeneracion. En términos generales, un tercio de la energia consumida en una
refineria se destina a la generacién de potencia y de servicios, y el 45-55% se utiliza
para calentamiento.

El analisis comparado del indice de Intensidad Energética de Solomon indica que Si
se tiene un valor menor a 100, el desempefio de la planta es mejor que el estandar,
si es superior, el desempefio es peor que el estandar.

Ubicando la posicién especifica de cada refineria dentro de una grafica Figura 2, si la
intensidad energética de la planta esta dentro de las 4 primeras, la planta se puede
considerar como una innovadora en el uso de la energia. Debe mantener ese
desempefio, monitoreando el uso de la energia, y las practicas de operacion de
planta, y continuar buscando oportunidades para mejorar la eficiencia.
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Figura 2 Comparacion del indice Solomon para varias refinerias

Si el desempefio de la planta esta entre los lugares 5 al 11, deben hacerse esfuerzos
por determinar como mejorar el uso de la energia. Si el consumo de energia se
encuentra entre los lugares 12 y 16, la refineria no es eficiente a nivel mundial, por lo
gue se debe de implementar una auditoria energética para identificar en qué areas se
puede mejorar el desempefio energético.

Si bien las medidas implementadas para reducir el consumo de energia en las
refinerias han mostrado buenos resultados, se deben de reforzar e implementar otras



medidas, ya que el consumo que presenta PEMEX-Refinacion, es del doble del que
presentan las Refinerias de Estados Unidos.

El SNR requiere incrementar la capacidad de proceso de crudos pesados, mejorar la
eficiencia operativa, aumentar la capacidad de producciéon de productos refinados de
alto valor agregado e incrementar la calidad de combustibles a fin de cumplir con los
nuevos estandares de calidad.

A diez afios de haberse iniciado los procesos de reconfiguracion de las refinerias, se
ha concluido la reconfiguracion de Cadereyta y Madero y la modernizacion e
incorporacion de plantas nuevas en Tula y Salamanca, con lo cual se procesa una
mayor proporcion de crudo pesado en la mezcla de carga al SNR y se producen
combustibles con menor contenido de azufre. En 2005, se inicio la reconfiguracion de
la refineria de Minatitldn, en la que PEMEX planea aumentar la capacidad de
procesamiento de crudo en Minatitlan de los 180,000 barriles diarios que procesan
actualmente a 240,000 (BPD).

Debe considerarse sin embargo, que la eficiencia energética de las refinerias no es
solo cuestion de implementacion de mejores tecnologias y mejores practicas; cada
refineria, tiene particularidades, tanto por el tipo de crudos que procesa, como por el
tipo de productos que elabora. Actividades como la revision de los procesos,
instalacibn de nuevos sistemas de recuperacion de calor, implementacién de
practicas de mantenimiento y actualizacion, asi como la elaboracién de estudios o
auditorias energéticas, pueden todas contribuir en mejorar la eficiencia energética de
una planta.

En algunos casos los niveles de eficiencia energética pueden deberse a las
especificaciones iniciales de construccion de la planta, en estos casos, las
ineficiencia energéticas son estructurales, por lo que soOlo se podra mejorar el
desempefio energético mediante la modernizacion de las plantas.

En cuanto al tipo de crudo utilizado en las refinerias de México, se ha incrementado
el porcentaje de crudo maya alimentado, y se espera que en un tiempo relativamente
corto se comiencen a utilizar los crudos denominados “super pesados” como el de la
region Ku Maloob Zap.

1.1.6. Recomendaciones tecnoldgicas
Las opciones identificadas en PEMEX Refinacion son:

1.1.6.1. Eficiencia energética.
Las principales areas con potencial de mejora en eficiencia energética en las
refinerias son las de servicios. El programa PEMEX-CONUEE constituye un marco
guia para la administracion energética comprometido con la mejora continua de la
eficiencia energética basada en el monitoreo, el establecimiento de objetivos y el
control de procesos 2. Entre las acciones desarrolladas permanentemente en ese
programa se encuentran las siguientes:

e Instalacion de precalentadores de aire en los calentadores primarios



e Optimizacion del exceso de aire en calderas y calentadores

Eliminacion de fugas de vapor y condensado

Cambio del aislamiento en calderas

Rehabilitacion de calderas

Rehabilitacion de refractarios de calentadores

Alimentacion de corriente de condensado caliente a calderas
Precalentamiento de cargas de proceso

Monitoreo del indice ocupacional de calderas

Capacitacion del personal

Incremento en la eficiencia de hornos mediante el cambio de quemadores
e Monitoreo de los gases de combustion

e Evaluacién energética de torres de enfriamiento

e Evaluacion y monitoreo de motores

e Limpieza y modernizacion de dispositivos internos en columnas de separacion

1.1.6.2. Ampliacion de lared de ductos.
El transporte de productos por medio de ductos es la forma mas eficiente y
econdmica de llevar los combustibles a su destino. Se han identificado varias
oportunidades para construir nuevos ductos y ampliar la capacidad de los existentes
gue conllevan una mejora en la eficiencia de transporte y cuantiosos ahorros de
combustibles y de emisiones.

1.1.6.3. Cogeneracion.
En el sector petrolero se puede implementar utilizando como energéticos primarios,
el gas natural, los residuales del petréleo 6 el coque del petrdleo. Actualmente el
coque se produce solamente en las refinerias de Cadereyta y Madero, sin embargo
la mayoria de las refinerias producen residuales del petrdleo.

A fin de incrementar la eficiencia energética de las refinerias, aumentar la
confiabilidad del sistema de generacion de vapor y energia eléctrica, reducir costos y
utilizar combustibles alternos, es necesario considerar esquemas de cogeneracion
utilizando residuales liquidos y sdlidos del Sistema Nacional de Refinacion.

1.1.6.4. Integracion Energética.
Los procesos de refinacion mas demandantes en términos de energia son la unidad
de destilacion atmosférica, las de hidrotratamiento, el reformador, la unidad de
destilacion a vacio y la desintegracion catalitica.

La refinacion petrolera es una de las industrias mas intensivas en energia. Su uso
varia a través del tiempo debido a los cambios que se presentan en el tipo de crudo
procesado, la mezcla de productos y la calidad de los refinados. La operacion
también determina la cantidad de energia que se demanda, debido al nivel de
aprovechamiento de capacidad, las condiciones de mantenimiento y la antigiiedad de
los equipos.

El disefio y uso optimo de los sistemas de intercambio de calor constituye un area
clave en términos de energia ya que las operaciones de calentamiento y enfriamiento
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se presentan en todos los puntos de la refineria. Las técnicas de integracion
energética dan respuesta a las necesidades de reducir los consumos de vapor y
combustible, mediante la optimizacion en el disefio y operacion de las redes de
intercambio térmico. La metodologia de integracion energética parte del desarrollo de
las curvas compuestas con los perfiles disponibles para calentamiento y enfriamiento
sobre diagramas temperatura-entalpia, sobre las cuales se localizan los puntos de
acercamiento de temperatura y los requerimientos termodinamicos minimos de
calentamiento y enfriamiento.

La unidad de destilaciéon atmosférica (CDU) procesa toda la corriente de crudo que
entra a la refineria y es por consiguiente la mayor demandante entre los procesos de
refinacion. La cantidad de energia esta determinada por la cantidad y tipo de crudo
procesado. Otra unidad que consume una cantidad considerable de energia dentro
de una refineria es la planta de desintegracion catalitica (FCC). En funcion del disefio
original y de la mezcla de productos que se pretende obtener en una refineria, la
unidad FCC puede consumir hasta un 6% de la energia total, si bien depende
también del disefio, tipo de catalizador utilizado y el grado de integracion térmica.

También es posible obtener una mejora a través de la integracion energética de los
economizadores de las calderas de vapor residual en las unidades de reformacion.
De la misma manera es conveniente revisar los esquemas de precalentamiento que
generan, como resultado adicional, un incremento en la capacidad del calentador. La
produccién de hidrégeno es otro de los procesos intensivos en energia dentro de una
refineria. Diversos procesos generan corrientes gaseosas que pueden contener
cantidades de hidrégeno que no se utilizan, o bien, son generadas como subproducto
de destilacién de los procesos de conversion. El reducir la cantidad de hidrégeno
desperdiciado o purificado méas alla de los requerimientos especificos de cada
proceso genera un ahorro de energia.

Casi el 80% de la energia eléctrica consumida en una refineria se destina al
accionamiento de los motores que sirven a las bombas, compresores, ventiladores y
equipos de agitacion, por lo que se debe emplear también un enfoque de integracién
al sistema completo de motores, para optimizar el suministro y demanda de energia.

1.1.6.5. Identificacién de oportunidades

El proceso de crudo en el Sistema Nacional de Refinerias observara durante los
préximos afios una serie de cambios. La mezcla alimentada serd mas rica en crudo
pesado. Se concluira la reconfiguracién de Minatitlan y la construccion de una nueva
Refineria que se ubicard en Tula, Hgo. Las inversiones en el Sistema Nacional de
Refinerias permitirdn incrementar la capacidad de proceso de crudos pesados,
mejorar la eficiencia operativa, aumentar la capacidad de produccion de productos
refinados de alto valor agregado e incrementar la calidad de gasolinas y diesel, para
satisfacer los nuevos estandares de calidad.

Por su alto consumo de energia, las seis refinerias del pais presentan oportunidades

para reducir el consumo de energia, incrementando la eficiencia y productividad de
las instalaciones. El Indice de Intensidad Energética de PEMEX Refinacion fue de

11



134 en el 2008, cifra superior al promedio mundial que muestra la existencia de un
potencial de mejora.

Las oportunidades que existen para incrementar la eficiencia energética de PEMEX
Refinacion, se pueden agrupar en dos grandes categorias:

1. Sistemas de administracion energética-programas de ahorro energético.
e Programas de mantenimiento
¢ Instalacion de equipos recuperadores de calor
e Transporte de combustibles

2. Programas de reconfiguracion tecnologica.
e Cogeneracion
¢ Integracion energética

Es necesario reforzar los programas comprendidos en la primera categoria, que
incluyen aquellos apoyados por CONUEE. Las principales areas con potencial de
mejora en eficiencia energética son las de servicios, calentadores a fuego directo,
optimizacién de procesos, intercambiadores de calor y los motores, incluyendo los
equipos que accionan.

A pesar de las medidas implementadas por los programas de ahorro de energia, el
consumo energético por barril de productos elaborado en las refinerias de PEMEX,
es préacticamente el doble que el de las de Estados Unidos, lo que implica la
necesidad de incrementar sustancialmente la eficiencia de las refinerias en México,
por lo que se tienen que implantar programas de ahorro energético mas intensivos,
tales como la cogeneracion y la integracion energética de las refinerias.

1.2. Potencial de cogeneraciéon en PEMEX Refinacién.
Es ademas conveniente profundizar en el andlisis de cogeneracion utilizando coque
como materia prima, toda vez que este material serd producido en las refinerias
reconfiguradas.

Para su implementacion se requiere impulsar alguna combinacion de las siguientes
acciones:

e Establecer un convenio entre Comision Federal de Electricidad y Petréleos
Mexicanos, a fin de que los excedentes de electricidad cogenerados puedan
ser aprovechados en su totalidad, con un beneficio para ambos organismos.

e Establecer una sociedad de autoconsumo con industrias aledafias a las
Instalaciones de Petréleos Mexicanos para aprovechar los excedentes de
electricidad cogenerada, y que sean las empresas privadas las que financien
las inversiones necesarias.

1.3. Integracion Energética.
Las operaciones de calentamiento y enfriamiento se encuentran en todos los
procesos de la refineria, de tal manera que el disefio y uso optimo de los sistemas de
intercambio de calor constituye un area clave en términos de energia. La integracién
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energética involucra el aprovechamiento de las sinergias potenciales que son
inherentes a los sistemas en los que diversos componentes funcionan de manera
simultanea.

Los procesos de integracion se centran en la integracion de flujos de vapor tanto
dentro de los procesos como entre procesos diferentes. Una de las mayores
oportunidades se presenta en la integracibn de las unidades de destilacion
atmosférica y de destilacion a vacio, en donde los ahorros pueden llegar hasta un
20% del consumo de energia comparado con el que se presenta en unidades no
integradas.

Debido a que las refinerias de PEMEX no han sido sometidas a estos esquemas, se
considera conveniente establecer un programa de integracion energética para todas
las refinerias de PEMEX, que iniciaria conjuntamente con la reconfiguracion de Tula,
Salina Cruz y Salamanca.

PEMEX Refinacion se ha planteado como meta mejorar en 10% su indice de
eficiencia energética. Con programas similares a los que se han implantado en
numerosas refinerias en el mundo, se podria llevar el indice Solomon de Intensidad
Energética al nivel de 100 puntos para las refinerias mexicanas. Esta meta ambiciosa
requiere de inversiones significativas y de la adopcion de tecnologias y de sistemas
de trabajo orientados a maximizar la eficiencia.
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Capitulo 2

2. Generalidades

2.1. Refinaciéon del Petréleo
El Petréleo es una sustancia aceitosa de color oscuro, que est4d formada
basicamente por carbono e hidrégeno, por lo cual se le denomina “hidrocarburo”,
aunque también se encuentran presentes en su composicion el azufre y el nitrégeno.
Este hidrocarburo se encuentra en estado liquido o gaseoso. En el primer caso es un
aceite al que se le denomina crudo. En el segundo, gas natural.

El petroleo contiene una cantidad importante de gas natural en solucion, que se
mantiene disuelto debido a las altas presiones del depdsito. Cuando el petréleo pasa
a la zona de baja presién del pozo, el gas deja de estar disuelto y empieza a
expandirse. Esta expansion, junto con la dilucion de la columna de petréleo por el
gas menos denso, hace que el petréleo aflore a la superficie.

El petréleo, al extraerse, se envia a plantas de refinacion, donde se procesara para
obtener sustancias quimicas Utiles para la obtencion de diferentes materias primas.

Para obtener productos de caracteristicas precisas y utilizar de la manera mas
rentable posible las diversas fracciones presentes en el petréleo, es necesario
efectuar una serie de operaciones de tratamiento y transformacion que, en conjunto,
constituyen el proceso de refinacion de crudos.

Para procesar el petréleo se realiza primero un andlisis en laboratorio del petréleo a
refinar, puesto que no todos los petréleos son iguales, ni de todos pueden extraerse
las mismas sustancias, y se realizan una serie de refinaciones «piloto» que, después
de analizarlas, definiran el mejor proceso de refinacion.

La primera etapa en la refinacién del petréleo crudo consiste en separarlo en partes,
o fracciones, segun la masa molecular. El crudo se calienta en un horno y se hace
pasar a la columna de fraccionamiento, donde la temperatura disminuye con la
altura. Las fracciones mas ligeras como las naftas y destilados intermedios son
extraidas en la zona de rectificacion y domo de la columna fraccionadora, mientras
gue las fracciones mas pesadas como el gasoleo pesado y los residuos se extraen
por el fondo o zona de agotamiento de la columna.

2.2. Estructura de una Refineria
Una refineria es un conjunto de instalaciones, constituida principalmente por plantas
industriales de procesos en donde se transforma el petréleo crudo en productos
Utiles y valiosos que son muy importantes en nuestra vida diaria y que se utilizan
principalmente como combustibles automotrices, para la aviacion e industriales .

Ademas de las plantas industriales de procesos, las refinerias cuentan con
instalaciones adicionales que sirven de apoyo para su eficiente operacion, como son:
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e Oficinas técnico-administrativas.

e Almacenamiento de hidrocarburos y de materias primas.
e Plantas:

» De tratamiento de agua.

» Generadoras de energia eléctrica.
» Generadoras de vapor.

Talleres de mantenimiento.
Laboratorios.

Seguridad industrial.

Proteccion ambiental.

Servicios médicos.

2.3. Funcion de las Refinerias
El crudo, es un aceite que como tal no tiene ninguna aplicacion util, como
combustible es muy pobre y dificil de quemar y contiene muchas impurezas (como
azufre y metales), por lo que es necesario procesarlos para convertirlos en productos
Utiles que tengan demanda en el mercado. En la Figura 1 se muestran los principales
productos de una refineria.

Productos Usos

3 LPG Combustibles domésticos y de transporte
i Gasolinas Combustible automotriz
Crudo Refineria Turbosina Combustible para aviones
—_>
3 Kerosina Combustible domestico e Industrial
3 Diesel Combustible transporte pesado

Combustoleo Combustible Industrial

Figura 1 Principales Productos de una Refineria

En la industria de la refinacion es comun denominar como destilados a las fracciones
0 productos que se separan del crudo, evaporandose por calentamiento
(posteriormente se condensan); de esta forma, cuando se habla en forma general de
destilados, se hace referencia a la gasolina, kerosina, turbosina y el diesel,
principalmente. Cuando se habla de destilados ligeros, se incluyen las gasolinas y los
gases (metano, etano, propano y butano). Los intermedios incluyen la kerosina, la
turbosina, y el gasdleo ligero (diesel). El residuo o “fondo de barril” es lo que queda
del crudo después de extraerle los destilados.
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2.4. Procesos de Separacion
Como se indic6 en parrafos anteriores, este proceso es un proceso fisico (no ocurren
reacciones quimicas) que separa al crudo en sus fracciones, las cuales constituyen
los primeros productos intermedios.

2.5. Proceso de Destilacion Atmosférica
El primer proceso de separaciéon en una refineria es la “destilacion atmosférica”,
llamada asi porque la separacion del crudo se lleva a cabo a una presion de 0.3 a 0.5
kg/cm2 manométricos, ligeramente arriba de la presion atmosférica.

Tiene como objetivo principal, separar el crudo en varias corrientes, llamadas
productos primarios o fracciones, es por esto que a esta separacion se le llama
también fraccionamiento del crudo.

Estas fracciones contienen impurezas principalmente compuestas de azufre y
metales y no reunen las especificaciones requeridas para ser utilizadas como
productos finales, por esto constituyen la materia prima para otros procesos en
donde se eliminan estas impurezas y se adecuan a las especificaciones de calidad
requeridas.

A las instalaciones donde se llevan a cabo estos procesos se les llama “Plantas
Primarias”. Cada una de estas plantas tiene una capacidad para procesar crudo que
van de 50,000 a 250,00 barriles por dia (B.P.D).

2.6. Descripcion del Proceso.
El petréleo que se procesa en las refinerias, es una mezcla de los crudos mexicanos
Maya, Istmo y Olmeca, esta es enviada a través de una red de oleoductos, desde las
zonas productoras, y es recibida en las refinerias en tanques de almacenamiento,
donde se les proporciona un tiempo adecuado de reposo, con la finalidad de separar
el agua y sedimento que pudieran haber arrastrado. Los tanques se purgan
peribdicamente para desalojar estos contaminantes.

En estos tanques se tomas muestras para hacer los andlisis necesarios en el
laboratorio y determinar las propiedades fisicas, composicion y la cantidad de
impurezas que contiene el crudo que se va a procesar en la refineria; de esta forma,
se efectlan los ajustes operativos necesarios.

El resultado de estos analisis se conoce como ensayos de laboratorio, los cuales
proporcionan los siguientes datos del crudo a procesar: Destilacion, peso especifico,
viscosidad, contenido de sales, agua y sedimento.

De los tanques de almacenamiento, el crudo es enviado a las plantas primarias por
medio de bombas centrifugas o por gravedad, aqui es recibido por las bombas de
carga que le proporcionan la presion suficiente para fluir por la planta.

Las bombas de carga toman el crudo y lo envian hacia la planta, primero entra al tren
de precalentamiento, donde se calienta, con las corrientes calientes que salen de la
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torre fraccionadora y de esta forma aprovechar el calor que sale del sistema y enfriar
esas corrientes para su posterior proceso.

El crudo intercambia calor con la corriente de gasolina que sale del domo de la torre
fraccionadora (en algunos procesos), luego con la turbosina, reflujo intermedio ligero
(RIL) y kerosina, elevando su temperatura hasta 180° C; en seguida, entra a la
desaladora que opera a una presion entre 15 a a 20 kg/cm2, suficiente para
mantener los gases en estado liquido, en donde la emulsién de crudo con agua es
sometido a un campo eléctrico para separar el agua salada.

El crudo sale de la desaladora con menos de 5 libras por cada mil barriles de sal (5
Ib/mb) y 0.1% de agua como maximo y en seguida intercambia calor con las
corrientes de gasoleo ligero (GL), reflujo intermedio pesado (RIP) y gasodleo pesado
(GP), elevando su temperatura hasta 300°C para alcanzar la temperatura de
alimentacion de la torre (350° C); el crudo es calentado en el “calentador de carga”
vaporizandose parcialmente. Al entrar al calentador, el crudo se divide en varios
serpentines para su mejor calentamiento, se usa gas o combustdleo, con
guemadores distribuidos en la base del calentador. El crudo parcialmente vaporizado
gue sale del calentador y es conducido a través de las “lineas de transfer” a la torre
fraccionadora atmosférica, que contiene normalmente 35 platos, como se muestra en
la Figura 2; aqui el crudo se separa en sus diferentes fracciones.

Vapores de Gasoling

7

Reflujo
A A
35

23 \L Platos T Turbosina
| -
Seccionde |, /]\ ) Kerosina
Rectificacion L >
14 \L T Gasoleo Ligero
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Figura 2 Torre Atmosférica
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Los platos dentro de la torre sirven para poner en contacto los vapores ascendentes
con la corriente liquida descendente, originada en el reflujo del domo (parte superior).
Al ponerse en contacto estas dos corrientes intercambian calor, los vapores se
enfrian y como resultado los componentes mas pesados se condensan, estos se
suman a la corriente liquida que sale del plato. La corriente liquida se calienta y como
consecuencia los componentes ligeros se vaporizan uniéndose a la corriente de
vapores que asciende. La temperatura de los platos va aumentando del domo hacia
abajo.

La torre fraccionadora consta de dos secciones principales, la de agotamiento que
comprende de la entrada de alimentacion hacia la parte inferior de la torre y la
seccion de rectificacion que comprende de la entrada de alimentacion hacia el domo
de la torre.

Al entrar la corriente del crudo a la torre fraccionadora los vapores se separan y
ascienden hacia el domo, poniéndose en contacto a través de los platos con la
corriente liquida que desciende. La concentracion de los componentes ligeros en los
vapores va aumentando conforme asciende y la concentracion de componentes
pesados en la corriente liquida aumenta conforme desciende.

2.6.1. Gases y gasolina natural
Los vapores que salen por el domo de la torre estan compuestos por gases (metano,
etano, propano y butano) méas los componentes de la gasolina o nafta, estos llegan a
un “condensador de gasolina” enfriado por agua, donde se condensan los vapores de
gasolina, pasando posteriormente a un “acumulador de gasolina”, en el cual se
separan los gases que no se condensaron (metano, etano, propano y butano).

La gasolina liquida del acumulador a temperatura de 40°C, la toman las bombas de
reflujo del domo para mantener una temperatura en el domo de 130° C. El resto de
la gasolina, constituye la gasolina cruda o gasolina primaria y es enviada
almacenamiento o directamente a las plantas de hidrotratamiento para desulfurarla.

Los gases que no se condensaron salen por la parte superior del acumulador hacia
la seccién de un compresor para ser enviados a la seccion de fraccionamiento y
tratamiento de gases de la planta catalitica. La presion de la torre es controlada entre
0.5 a 0.8 kg/cm2 por una valvula que regula la salida de los gases del acumulador.

La temperatura final de la gasolina (TFE) se controla entre 190 y 210°C por medio de
la temperatura del domo de la torre que a su vez se controla con el reflujo. La
gasolina que sale de la planta primaria es de bajo octano (alrededor de 52 octanos);
ademas, contiene azufre y metales, por lo que es necesario enviarla a otra planta
para quitarle estas impurezas y aumentarle el nimero de octano.

2.6.2. Turbosina
La turbosina se extrae del plato nim. 28 de la torre fraccionadora, el cual tiene una
temperatura de 180°C. En seguida pasa a un agotador en donde se pone en
contacto con vapor sobrecalentado para regresar a la torre los componentes ligeros
gue se hayan arrastrado y, de esta manera, controlar la temperatura de inflamacion
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inferior a 50°C. La turbosina sale del agotador y la toman unas bombas centrifugas
gue la envian a la planta hidrodesulfuradora de destilados intermedios para
eliminarle los compuestos de azufre o almacenamiento, intercambiando calor
previamente con el crudo de carga y enfriindose con agua en sus respectivos
bancos de cambiadores de calor.

2.6.3. Destilados intermedios
Las extracciones de la torre fraccionadora de kerosina, gasoéleo ligero y gasoleo
pesado, siguen la misma trayectoria de flujo que la turbosina. La kerosina y el
gasoéleo ligero se envian a las plantas hidrodesulfuradoras de destilados intermedios.
El gasdleo pesado se envia a la planta de desintegracion catalitica (FCC).

La torre fraccionadora cuenta ademas con dos reflujos intermedios reflujo intermedio
ligero(RIL) y reflujo intermedio pesado (RIP), los cuales equilibran la carga térmica
dentro de la torre, evitando el transito de grandes cantidades de vapores en la
seccion de rectificacion.

2.6.4. Residuo
El residuo atmosférico sale de la torre fraccionadora con temperatura cercana a 340°
C, lo toman las bombas de residuo atmosférico, y lo envian al banco de cambiadores
de calor, donde se enfria parcialmente, intercambiando calor con el crudo de carga.
De aqui, se envia a la planta de destilacion al vacio o a almacenamiento, enfriandose
previamente en una caja enfriadora con agua. El vapor recalentado que se inyecta
en el fondo de la torre sirve para despojar al residuo de los componentes ligeros.

2.6.5. Proceso de Destilacion al Vacio
El proceso de la destilacibn al vacio tiene como objetivo principal extraer los
destilados ligeros que contiene el residuo atmosférico ( llamado también crudo
reducido), debido a que estos destilados ligeros ya separados, tienen mayor valor
econdémico y aprovechamiento en la refineria.

Los gasoleos y el residuo de vacio que se obtienen pueden tener varios usos,
dependiendo del tipo de crudo procesado, la configuracion de la refineria, la
capacidad de los procesos y la demanda de los productos.

Esto significa, que la funcién general de la torre de vacio es recuperar la maxima
cantidad de destilados, obteniendo las especificaciones de los gasoleos y del residuo
de vacio, de acuerdo a la aplicacion que se les vaya a proporcionatr.

Los gasoOleos de vacio tienen varios usos y aunque tienen las mismas propiedades
generales, cada aplicacibn tiene consideraciones especiales en sus
especificaciones, las cuales se describen brevemente a continuacion:

2.6.6. Aceites lubricantes.
Para producir fracciones o cortes lubricantes, las principales especificaciones a
controlar son: la viscosidad, impurezas pesadas, color y en cierto grado la
temperatura inicial y final de ebullicion.
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2.6.7. Carga a Planta Catalitica (FCC).
Como carga a la planta catalitica, en este caso, requieren estar libres de impurezas
principalmente metales y materiales asfalticos.

2.6.8. Carga a Plantas de Hidrotratamiento
Como carga a las plantas de hidrotratamiento o hidrocracking no es muy importante
que estén libres de metales, ya que estos son utilizados en los catalizadores de
hidrogeneracion; sin embargo, es importante que estén limitados en el contenido del
carbén y de material asfaltico.

Las propiedades del residuo de vacio pueden ser ajustadas en diferentes formas:

Cuando la produccibn de gasoOleos esta debe ser la mayor posible y, por
consecuencia, la presencia de ellos es minima en el residuo, este puede enviarse a
mezclado para elaborar combustibles residuales. En las refinerias modernas es
enviado a procesos de desintegracion térmica o catalitica como son la reductora de
viscosidad, coking o hidrocracking, donde se transforman en productos mas ligeros y
valiosos para la gasolina.

Una cantidad apropiada de gasoleos debe permanecer en el residuo de vacio para
proporcionar a este el grado apropiado de plasticidad cuando va a ser utilizado
posteriormente para elaborar asfalto, Unicamente aquellos residuos que tienen las
propiedades adecuadas para proporcionar en forma conveniente las aplicaciones de
asfalto.

2.6.9. Presion de vacio
Para disminuir la temperatura de ebulliciébn de una mezcla, se utiliza presion negativa
o de vacio. Se le llama presion negativa o de vacio a aquella que tiene un valor
menor a la presion atmosférica y presion positiva a la que es mayor. El valor de la
presién atmosférica es variable y depende de la altitud del lugar donde se mide. Al
nivel del mar su valor es de 760 mmHg, 14.7 psi, o 1.03 kg/cm2 y entonces se le
llama presion atmosférica “estandar”.

2.6.10. Eyectores de vacio
Los eyectores son equipos auxiliares sencillos en su construccién que se utilizan en
las plantas para hacer vacio en equipos mayores como torres de destilacion y
acumuladores, para su funcionamiento normalmente utilizan vapor al que se le llama
“vapor motriz”.

Los gases que no se condensan dentro de la torre de vacio, aparecen en el domo de
la torre y son los que tienden a elevar la presion. Para provocar el vacio se utilizan
los eyectores, los cuales succionan los gases y los envian a un enfriador para que
puedan ser condensados y asi recuperarlos. Los que no se condensan son enviados
a un quemador.

2.6.11. Descripcion del Proceso.
El residuo atmosférico proveniente de la Planta de Destilacibn Atmosférica, es
tomado por las bombas de carga, que lo envian a través del circuito de
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precalentamiento, intercambiando calor con la corriente de gasoleo pesado caliente
gue sale de la torre; posteriormente, llega a un calentador, en donde se calienta a
una temperatura cercana a 385° C, ocurriendo con ello la evaporacion parcial de los
destilados (gasoleos).

La carga parcialmente vaporizada sale del calentador, entra a la “zona flash” de la
torre de destilacion al vacio, en donde termina de evaporarse por efecto del vacio.

Los vapores que se separan en la “zona flash” ascienden hacia el domo de la torre, y
se pone en contacto en una seccion de empaque tipo rejilla, con una recirculacion
caliente de gasoleo pesado, con el propésito de eliminar los posibles arrastres de
liquido y carbdn vy asi evitar que el producto salga manchado. Esta seccion esta
completada con una malla de separacion liquido-vapor, que evita el arrastre de
liquidos pesados con la corriente de vapor que asciende a la siguiente seccion
superior.

Aqui, los vapores se ponen en contacto con una recirculacion fria de gasoéleo
pesado, en una seccion de empaque de tipo rejilla y anillos, lo que ocasiona que se
condensen parcialmente los vapores. El liquido condensado se extrae de la torre
como gasoéleo pesado hacia el tanque acumulador de gaséleo pesado.

Los vapores que no condensaron, ascienden a la siguiente seccion y se ponen en
contacto, a través de una seccién de empaques de anillos, con una corriente de
lavado de gasoleo ligero caliente, que sirve para eliminar los arrastres de liquido
provenientes de la seccion inferior.

Los vapores lavados ascienden a la siguiente seccién, donde se ponen en contacto,
a través de un lecho combinado de empaque tipo rejilla y anillos, con una corriente
fria de gasoleo ligero, el liquido condensado se extrae la torre plato de extraccion
total, que alimenta a las bombas de gasoleo ligero.

Los vapores residuales que no condensaron a través de la torre constituyen “los
gases de carga a los eyectores” y estan constituidos principalmente de hidrocarburos
ligeros que son arrastrados, vapor de agua y aire infiltrado.

La parte inferior de la torre constituye la seccion de agotamiento por donde baja la
fase liquida llamada residuo de vacio que se separd en la zona flash; esta seccién,
normalmente esta constituida por platos perforados de mampara, mezclandose con
vapor de agotamiento en la parte inferior del ultimo plato con el objeto de separar los
hidrocarburos ligeros que se presentan en el residuo.

El residuo de vacio después de haber sido agotado por el vapor de agua, sale y es
tomado por las bombas de fondos y enviado hacia la seccion de calentamiento de la
carga.

Al salir de los cambiadores, una parte del residuo es recirculado hacia la bota del
fondo de la torre, para mantener una temperatura relativamente baja del residuo del
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vacio (360° C) y asi evitar la descomposicion térmica del mismo. El resto del residuo
puede ser enviado a las siguientes plantas: reductoras de viscosidad, H-Oil, coking o
de asfalto.

El gaséleo pesado que sale de la torre de vacio, pasa al tanque acumulador del
gasotleo pesado; en donde una parte retorna a la torre de recirculacion de gasoleo
pesado caliente, y la otra, se dirige a los cambiadores de calor de carga, donde se
enfria parcialmente ( el gasdleo), y en seguida se divide en dos corrientes, una
retorna a la torre de vacio, como recirculacién de gasoéleo pesado frio, y la otra, sale
del acumulador de gasoleo pesado a la planta de desintegracion catalitica (FCC).

El gasoleo ligero se extrae de la seccion de condensacion superior de la torre de
vacio por medio de las bombas de gasoleo ligero, esta corriente se divide en tres
partes; la primera regresa a la torre de vacio como recirculaciéon de gaséleo ligero
caliente; la segunda, regresa al domo de la torre como reflujo de gasoleo ligero frio;
la tercera sale a control de nivel del plato de extraccion del gasoleo ligero, hacia los
limites de bateria y se une con el gasoleo pesado para constituir la carga a la Planta
de Desintegracion Catalitica.

Por el domo de la torre se extraen los gases por medio de dos trenes de eyectores
gue operan en paralelo, en donde se condensan los hidrocarburos ligeros. El
condensado se envia a un tanque de sellos, donde se separan los hidrocarburos, el
agua y los gases incondensables se envian a la atmésfera.

2.7. Ingenieria de los Procesos.
En el seno de la Ingenieria Quimica han madurado nuevas concepciones y surgido
innovadoras tendencias que la enriquecen y la convierten en una disciplina cada vez
mas compleja y en donde el Disefio de Procesos adquiere una nueva dimension.

A partir de 1963 se utilizé por primera vez, dentro de la Ingenieria Quimica, la
terminologia de “Ingenieria de Procesos”, aplicada sobre la dinamica y control de
algunas operaciones unitarias, sin abordar conceptos de optimizacion de decisiones.

Su significado y contenido ha cambiado con el tiempo y desde la fecha en que se
cred esta terminologia, buscando recopilar y ordenar la informacion que estaba
siendo generada en forma abundante, pero desarticulada, actualmente la Ingenieria
de Procesos se ha constituido como un campo académico y tecnoldgico referente a
las metodologias para la toma de decisiones en la Ingenieria Quimica. De aqui que
la Ingenieria de Procesos pueda definirse como el conjunto de actividades
encaminadas hacia la creacion, cuantificacion y analisis de flujo de procesos, los
cuales formaran parte de una planta quimica, facilmente operable y segura.

Los procesos quimicos estan compuestos de un numero relativamente pequefio de
operaciones unitarias !, comparado con el gran numero de procesos existentes.
Desde este punto de vista todos los procesos deben ser construidos razonablemente
de acuerdo a los principios de disefio para operaciones unitarias, es decir, cada
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proceso quimico puede ser considerado como un sistema de operaciones unitarias
en combinacion.

Con el objeto de de desarrollar nuevas operaciones unitarias y perfeccionar las ya
existentes, es importante entender cuantitativamente los fenébmenos fundamentales
gue son generados en ellas. De esta concepcién han surgido las llamadas Ciencias
de la Ingenieria Quimica, tales como Fendmenos de Transporte, Dinamica de
Fluidos, Termodindmica, Cinética de Reacciones Quimicas, y otras que han venido
desarrollandose.

En otras palabras, cada operacion unitaria puede ser identificada como un sistema
combinado de fendmenos fundamentales.

La Ingenieria de Procesos busca la mejor tecnologia y desarrolla con la informacion
necesaria la mejor combinacion de equipos y condiciones de operacion, como son:
presion, temperatura y velocidad de flujo, para obtener los maximos rendimientos en
funcion de las especificaciones requeridas para cada proceso. Evalla las distintas
tecnologias para obtener la mejor propuesta, de acuerdo con las necesidades
actuales, de una manera economica y eficiente. Dentro de la Ingenieria de Procesos
existen tres etapas: Desarrollo del Proceso, Innovacion de Procesos y el Disefio de
Procesos !,

El Desarrollo del Proceso, es el primer paso de la Ingenieria que con los minimos
datos requeridos 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, lo primordial es encontrar un arreglo que cumpla con las
necesidades actuales, con un minimo de inversion, y con mejoras a estos procesos
obsoletos, en este caso la limitacion se encuentra en la inversion.

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

Es posible generar diversas actividades orientadas hacia la generaciéon de un nuevo
proceso, con ayuda de tecnologias, equipo, instrumentacion y parametros de
procedimientos conocidos, en donde seria aplicable una simulaciéon del proceso
actual y del nuevo, para poder realizar una comparacion tanto econémica como del
beneficio obtenido.

El Diseio de Procesos realiza actividades relacionadas como son: las bases de

disefio, los balances de materia y energia, el analisis de flujo de proceso, calculo de
dimensionamientos y costos de los equipos.
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El disefio lo componen tres etapas: la sintesis, el analisis y la optimizacion. En donde
estas se utilizan en forma iterativa y secuencial, ya que es necesaria la utilizacion de
las tres etapas para realizar la evaluacién del proceso que se desea mejorar.

2.8. Sintesis, analisis y optimizacion.
La Sintesis de Procesos es la etapa inventiva en el disefio, en la cual se deciden
las unidades de proceso requeridas y su interconexion, es decir, se proponen tanto la
estructura como los flujos de materia y energia necesarios para obtener los
productos deseados.

A partir de esta situacion existente, estando presentes tanto una necesidad social
como una oportunidad econdémica, se conciben una serie de ideas que involucran
materias primas y una secuencia de operaciones que logran su transformacion en los
productos deseados.

Usualmente los productos de un sistema son especificados con claridad, mientras
gue las materias primas pueden ser especificadas con exactitud, o bien, formar parte
de un conjunto de condiciones disponibles.

En cualquier caso, el disefiador debera identificar la naturaleza y estructura del
bloque desconocido, en una forma en que los objetivos iniciales sean alcanzados de
la mejor manera.

En la sintesis de nuevos procesos es posible distinguir dos etapas:

e Eleccién de una ruta quimica de proceso.
e Desarrollo del diagrama de flujo del proceso.

La eleccion de una ruta quimica del proceso, referida a las transformaciones
guimicas que unen materias primas con productos; y el desarrollo del diagrama de
flujo del proceso, que incluye las secuencia de operaciones unitarias, recirculacion de
materias e integracion de energia. En cada fase se debe realizar una eleccion, dentro
de un gran numero de posibilidades, algunas de las cuales no estan descritas en
términos matematicos. Nishida, Stephanopoulos y Westerberg (1980), describen
ampliamente una forma racional de abordar estas dos etapas, sobre la base de
modelos mecanisticos y a correlaciones empiricas y heuristicas.

La sintesis de un proceso puede ser considerada desde el punto de vista de un
sistema mayor, el cual incluye al sistema a ser sintetizado como un subsistema,
concepto que es ilustrado en la Figura 3, si las condiciones deseadas de entrada, X,
y de salida, Y, son conocidas el sistema S puede ser sintetizado usando la
informacion analitica. En general los valores de X y Y no pueden ser especificados
arbitrariamente, puesto que debieron ser fijados tomando en cuenta que forman parte
del sistema S1, el cual incluye al sistema S como un subsistema. Las condiciones de
X'y Y para disefiar el sistema S1 pueden ser también restringidas por el hecho de
gue el mismo sistema S1 puede ser un subsistema de un sistema mayor, el S2.
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Desde el punto de vista habria una proyeccion infinita de sistemas hasta alcanzar el
sistema universo, sin embargo, esto es esencialmente imposible y debera elegirse un
nivel apropiado y racional de proyeccion de sistemas.

i !
Materias anas—h‘l —» Productos
i |
Especiﬁcadas_.,% ? | » Deseados

S1 S2
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Figura 3 Concepto Fundamental de la Etapa de Sintesis

En los problemas de sintesis en redes de intercambio de calor, se encuentra una
gran aceptacion 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.

El Analisis de Procesos es la evaluacion tanto de su viabilidad técnica, como
econdémica.

A partir de la estructura de proceso propuesta, se establecen sus bases de diseiio,
las cuales consisten de la determinacion de las variables de disefio, la eleccion de
los valores de las variables de disefio filas o dependientes y la seleccién de los
modelos matematicos para todas y cada una de las operaciones del proceso, para
las correlaciones de propiedades termofisicas y servicios auxiliares del proceso. A
continuacion se determina una estrategia de disefio, la cual incluye la estimacion
inicial de los valores para las variables de disefio no fijadas (variables
independientes, libres 0 manipuladas). También se procede a elegir los métodos de
calculo y criterios de convergencia adecuados para desarrollar el balance de materia
y energia.

Una vez reunida toda la informacion anterior se procede a transformarla a fin de
producir un disefio del proceso. Esta etapa comprende varias actividades, de las
cuales, la obtencién del balance de materia y energia, a través de simulacion en
estado estacionario, es la que reviste importancia capital y sera objeto de estudio en
este trabajo. Otras actividades que contribuyen al disefio es la obtencion de
informacion resumida de cada corriente de proceso, informacion de las
especificaciones de disefio de cada equipo, informacion acerca de los requerimientos
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de servicios auxiliares, presentacion del diagrama de flujo de proceso, analisis
termodinamicos, etc.

Hasta el nivel de desarrollo se tienen elementos suficientes para realizar un estudio
econOmico preliminar, considerando aspectos tales como el del capital requerido,
costos de operacion, criterios de plausibilidad, etc.

El siguiente paso es la confrontacion de aspectos técnicos y econémicos mediante la
consideracion de factores tales como la eficiencia termodindmica, eficiencia de
operacion, riesgos de salud, seguridad y ambientales, etc.

La forma en que el analisis opera sobre la estructura del proceso propuesta, es
aplicando total o parcialmente las Bases de Disefio en la forma indicada por la
estrategia de Disefio, con el objeto de definir las condiciones de salida, que antes del
Andlisis eran desconocidos, tal como se muestra en la Figura 4.

Condiciones de —.
Entrada Dispombles o 7
Especificas

Figura 4 Concepto Fundamental de la Etapa de Analisis

Desde el punto de vista de la Ingenieria de Procesos, la etapa de Andlisis consiste
en descomponer el sistema objetivo (en este caso, la estructura de proceso
propuesta), en varios subsistemas (operaciones unitarias, corrientes de proceso,
ciclos de recirculacion, etc), definiendo las relaciones entre cada uno.

A partir de la informacién obtenida en las etapas de Sintesis y Andlisis, se
establece una estrategia de Optimizacion, aplicada a una funcién objetivo
adecuado.

La Optimizacion puede ser realizada tanto en la estructura como en los parametros
(condiciones de operacion) del proceso.

Cuando se evaluan los datos de la etapa de Analisis, usualmente se descubre que
ciertos niveles en las condiciones de operacion (presiones, temperaturas, etc),
pueden influir profundamente en el dimensionamiento del equipo, en su operacion,
etc.; por lo tanto, se conserva la estructura propuesta en la etapa de Sintesis y
Unicamente se varian los valores de los parametros de operacion y disefio, ajuste
gue es conocido como Optimizacion de Parametros, la cual influye directamente en
una reconsideracion de la estrategia de disefo.
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En algunas ocasiones se puede decidir alterar el nimero y tipo de equipos, asi como
su interconexion, a fin de mejorar el proceso o porgue el anterior arreglo resulta ser
muy costoso, entonces se realiza una Optimizacion Estructural, la cual tiene una
influencia directa en la etapa de Sintesis del Proceso o por extension también
modifica la etapa de Analisis.

De modo general, las bases teoricas para el desarrollo de la Optimizacion de
Parametros estdn mas avanzadas que las teorias para la Optimizacion de la
Estructura.

Una vez obtenido el disefio optimo del proceso, se emite un reporte conteniendo la
informacion generada en todas y cada una de las etapas de su concepcién, asi como
detalles adicionales del disefio de equipo, Utiles para la fase de construccion.

Actualmente, la gran mayoria de esas etapas son realizadas en forma
computarizada, mediante la aplicacion de programas de simulacion de diversa
estructura y complejidad. Por lo tanto, el punto de vista con respecto al Disefio de
Procesos ha surgido modificaciones y hoy en dia se pretende desarrollar procesos
con el méas alto grado de optimizacion posible, con base al empleo justificado de los
mas sofisticados modelos y herramientas computacionales que se tengan
disponibles.

2.9. Simulacién de Procesos
La simulacion de procesos es la representacion de un proceso mediante modelos
matematicos por medio de una computadora, gracias a ésta se tiene un considerable
ahorro de tiempo y de recursos de ingenieria y entonces se pueden considerar
mayores [Slternativas de disefio, a la vez que el proceso creado puede ser mas
eficiente ™.

La simulacion puede ser dinamica o en estado estacionario. La primera se refiere a
situaciones de arranque y de paro, y a las fluctuaciones que se puedan presentar en
la operacion de corrientes de alimentacion o de proceso. La simulacion en estado
estacionario se refiere a condiciones de operacién que se encuentran dentro de los
limites considerados como normales en su disefio y operacion.

La informacion en estado estacionario se hace a partir de informacién sobre el
proceso quimico a nivel de detalle de diagrama de flujo y de ella se obtiene el
balance de masa y energia del proceso, con el cual posteriormente se puede hacer
el analisis en su operacion y disefio, el dimensionamiento de equipo y la evaluacién
econdmica, asi como la optimizacion en un proceso existente. La simulacion
realizada en este trabajo se refiere al estado estacionario.

Al abordar un problema de simulacion, se pueden dar las variables de las corrientes
de alimentacién y los parametros de funcionamiento de ciertos equipos y calcularse
los perfiles de las variables dependientes y/o la informacién de las corrientes de
salida; o, cuando se trate de ajustar cierto parametro de equipos para satisfacer
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ciertas especificaciones de disefio, el numero de variables a ser ajustadas sera igual
al numero de especificaciones de disefio impuestas.

Un sistema de simulacion debe disponer de los siguientes elementos: Modelos,
Algoritmos, Soporte Computacional (Hardware y Software) y una Interfase con el
usuario.

Los modelos utilizados por un sistema de simulacidon son todas las relaciones
mateméaticas derivadas de las leyes de conservacion, correlaciones de las
propiedades termodinamicas, relaciones de conexion y restricciones de disefio y
control. Estos modelos matematicos se representan por ecuaciones algebraicas y/o
diferenciales que definen el proceso. Estos modelos deben ser los mas apropiados
en términos de rigor, nivel de detalle, precision, validez y generalidad para las
aplicaciones que se desean y asi obtener una mejor representacion de la realidad;
aunque a veces es preferible un modelo que proporcione informacion global o
aproximada a cambio de un ahorro en el tiempo de computo.

PARAMETROS DE MODELD

|

VARIABLES DE [ MODELODE | VARIABLES DE
——> | OPERACION —
LA CORRIENTE UNITARIA LA CORRIENTE

DE ENTRADA I J{ DE SALIDA

VARIABLES DE  VARIABLES
RETENCION RESULTANTES

Figura 5 Modelo de Operacion Unitaria

Para el funcionamiento de un modelo (Figura 5) es necesario contar con informacion
de las variables de las corrientes de entrada y los pardmetros del modelo y éste
gueda determinado por el niumero de grados de libertad de la operacion unitaria. A
partir de la solucién de las ecuaciones diferenciales y algebraicas, el modelo nos
proporciona informacion sobre las variables de las corrientes de salida. Las variables
en cuestion: presion, temperatura, composicion, flujo, entalpias, fraccion de vapor,
etc.

Las variables resultantes se refieren a caracteristicas de la operacién unitaria como
son: potencia de una bomba, carga térmica de un intercambiador, etc. Las variables
de retencion son las que utiliza el modelo para calcular las variables resultantes y las
de salida.

El algoritmo es el método de célculo que sigue el modelo para resolver los problemas

matematicos que se generan, Estos deben ser tan generales como sea posible y
eficientes en términos de ejecucion.
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El soporte computacional incluye el software y hardware necesario para instalar y
utilizar el sistema de simulacion en la computadora, El software se refiere a
programas, lenguajes de programacion, estructuras de datos, interfases con el
sistema de archivos, arquitectura del sistema, etc. El hardware se refiere al
procesador, monitor, coprocesador, etc.

La Interfase con el usuario incluye el lenguaje de entrada por medio del cual el
usuario describe su problema particular, la generacion de reportes que resumen los
resultados, la documentacion adecuada para el uso del sistema asi como los
protocolos para la interaccion con otros programas y/o sistemas.

2.10. Simulador de Procesos Aspen-HYSYS

El simulador que se utiliz6 en este trabajo fue Aspen-HYSYS V7.0. Es una
herramienta comercial que permite modelar procesos para disefios conceptuales,
optimizacion, planeacion de negocios, realizar monitoreos de la produccion de gas y
crudo, refinacion del petroleo, entre otras muchas funciones. La simulacion generada
por Aspen-HYSYS puede ser utilizada para estudiar el disefio del proceso, su
operacion, para hacer estudios de flexibilidad de la alimentacion, para mejorar
rendimientos de productos, para reducir el consumo de energia, etc.

Tiene una estructura que permite ingresar la informacion en el orden que mejor le
parezca al usuario. Para iniciar la simulacibn en Aspen-HYSYS se requirio la
siguiente informacion:

Paguete de propiedades
Componentes
Caracterizacion del Petroleo
Operaciones Unitarias.

2.11. Paquete de Propiedades
Estos paquetes proveen un acceso rapido y facil a las predicciones de las
propiedades termodinamicas, asi como a las predicciones de las propiedades fisicas
y de transporte, para hidrocarburos, no hidrocarburos, fluidos quimicos vy
petroquimicos '),

Los paquetes de propiedades de los que dispone Aspen-HYSYS permiten predecir
propiedades de mezclas desde sistema de hidrocarburos ligeros bien definidos hasta
mezclas complejas de crudo y sistemas quimicos altamente no ideales. Aspen-
HYSYS provee ecuaciones de estado para tratamiento riguroso de sistemas de
hidrocarburos; modelos semi-empiricos y de vapor de presién para sistemas de
hidrocarburos pesados, correlaciones de vapor para una apropiada prediccion de las
propiedades de vapor, y modelos de coeficientes de actividad para sistemas
guimicos. Aspen-HYSYS contiene los paquetes de propiedades que a continuacion
se mencionan:

e Peng Robinson
e Soave Redlich Kwong
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e Chao Seader

Grayson Streed
Modelos de Actividad
Presiéon de Vapor
Aminas

Opciones PR

Opciones SRK

Vapor

Definidas por el Usuario

Para este trabajo se seleccion6 el paquete Peng-Robinson (Figura 6), ya que es el
recomendado para aplicaciones de crudo, gas y petroquimicos.

& Fluid Package: Basis-1 EI@
* HYSY'S 7 Aszpen Properties ¢ COMThermo

Froperty Package Selection
<Hones - Froperty Package Filker
Amine Pkg
Antaine & all Types
ASME Steam ¢ EOSs
EL?ILI’IZTSK‘I u 7 Activity Models
Chao Seader " Chao Seader bModels
Chizn Mull i “apour Prezs Models
Clzan Fuels Fkg " Miscellaneous Tupes

Ezso Tabular
Eutended MR TL
GCEOQS

General MRTL
Glycol Package
Grayzon Streed
F.abadi-D anner
Lee-Kezler-Plocker
Margules
MBWR

MBS Steam

m

Launch Property “wWizard

MRATL
OLI_Electralyte

PR-Twu
PRSY
Sour SRK
Sour PR
SRE
SRE-Tuwu

Component Lizt Selectior

| Cormponent List - 1 ﬂ View
_= Set Up | Farameters J Binary Coeffs J StabTest J FPhasze Order JFh-ms J T abwular J Motes J

Delete | Mome [Basisd Froperty Pro SRS E it Properies

Figura 6 Paquete de Propiedades Peng-Robinson

Esta ecuacion de estado es aplicable a una gran variedad de sistemas en un
intervalo muy amplio de condiciones. Rigorosamente resuelve cualquier sistema
simple, de dos o tres gases con alto grado de eficiencia y exactitud, y es aplicado a
un amplio intervalo de condiciones para una gran variedad de sistemas.

2.12. Componentes
Se definen los componentes que se requieren para las composiciones de las
corrientes. En esta etapa no se da todavia ninguna composicion de alguna de las
corrientes. Aspen-HYSYS cuenta con una libreria bastante amplia en la que se
encuentran los componentes con los que se llevara a cabo la simulacion (Figura 7).
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Se introducen los compuestos puros que estan presentes en el crudo, tomando en
cuenta también el agua que posteriormente se necesitara para definir la composicion
del vapor en la columna atmosférica y de vacio.

& HYSYS Component List View: Component List - 2 (o] @ [
Add Component Selected Components Companents Available in the Component Library
Meth
& Eiomponenls Etﬁa::e Match View Filters
P Traditional e
- Hypathetical iButane (" Sim Wame i Ful Name / Synanym " Fomula
n-Butangs m CEH14
Pert r-Hexane CRH14
i ¢-4dd Pure reptane  C7 C7H1B
n-0ctane Ch CaH1a
- n-Honang CH CaH20
<Bubstiute-> nDecane  CI0 Cl0H22
nC11 C11 C11H24
nL12 C12 C12H26
nL13 C13 C13H28
nL14 C14 C14H30
- nC15 C15 C15H32
St List nC18 C1e C1E6H34
nC17 C17 C17H3E
nL18 (k] C18H38
nL19 C19 C15H40
nC20 cz20 C20H42 o
¥ Show Synonums [ Clugter

N Selected | Component by Type

Figura 7 Especificacion de Componentes

2.13. Caracterizacion del Petréleo
El método de caracterizacion del petréleo de Aspen-HYSYS convierte los ensayos de
laboratorio, crudos, cortes de petréleo en una serie de componentes hipotéticos.
Estos pseudo componentes proveeran la base para las predicciones de propiedades
termodinamicas.

Para el caso que nos ocupa, se trata de una mezcla que corresponde a los
resultados de laboratorio de las propiedades y destilaciones técnicas realizadas al
crudo alimentado a las plantas primarias durante el afio 2009 en la Refineria de
Salamanca, Figura 8 y Figura 9.

Input Data
tMaolecular \Weight | £ Empkys

0 ElquF'n:npa Standard Denazity 30700000 API_E

" Diztillation Watzon LOPE, 11.900000
Yiscozity Type K.inematic
Yigcosity 1 Temp A
Vizcozity 1 | £ Empkys
Vizcozsity 2 Temp 83.8388893 C
Vizcozity & £ empkys

Figura 8 Propiedades del Crudo
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Input Cata

 Bulk Props Azzay Basis | Liquid “olurme j

+ Pisilion o roone | Temperate

Y [C]
0.0000 A¥. 000000
5.000 87000000
10.00 11200000
15.00 163 00000
20.00 134, 00000
25.00 21200000
3000 265 00000
35.00 274, 00000
40.00 204, 00000
45100 23600000
50.00 372 00000
55.00 406, 00000
G0.00 444 00000
E5.00 430, 00000
7000 51600000
Edit Agzay... |
~ TableisReady

Figura 9 Destilacién de Crudo TBP

2.14. Operaciones Unitarias
Aspen-HYSYS tiene un gran nimero de operaciones unitarias en su libreria (Figura
10), las cuales pueden ser utilizadas para generar un diagrama de proceso y asi
poder representar cualquier configuracion de proceso encontrada en la industria de la
Refinacién.

La operacion de cada unidad estd determinada por su funcién termodinamica, la
energia y la materia intercambiada y sus parametros internos (eficiencia adiabatica,
coeficientes de transferencia, caida de presion). Las condiciones de las corrientes
son tratadas independientemente de las operaciones unitarias y son especificadas
fuera del modulo de las unidades. Esto permite modificar las condiciones de las
corrientes en el diagrama de proceso. Ademas las secciones del diagrama de
proceso que sean afectadas por el cambio son recalculadas automaticamente.
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£ UnitOps - Case (Main) = | = S
Categories Aailable Unit Operations
All Unit Ops 3 Phase Separator I |

i
3 Stripper Crude
i |
Vessels . 4 Stripper Crude LCancel
" Heat Tranzfer Equiprent Abzarber
" Rotating Equiprment ACR Dper
" Piping Equipment i!ﬂlu“ |
; - ir coaler
¢ Solids Handling Azpen Hpdraulics Sub-Flowshest
" Reactars Baghouze Filter
" Prebuilt Columns Balance =
¢ Short Cut Columnz Black Oil Translator
" Sub-Flowzheets Boclean And
; Boolean CountDown
£ L':'Q'Ca!s Boolean CountlUp
" Edtenszions Boolean Latch
™ User Ops Boolean Mot
" Electrolyte E quiprent 333:222 SEFBE
" Refineny Ops Boalean Or
" Upstream Ops Boalean »=0Or

CAPE-OPEM Unit 1.0 Operations
Catalytic B eformer

Cauze And Effect b atrix
Column Sub-Flowsheet
Component Splitter
Comprezsible Gas Pipe
Compreszszor

Cont. Stired Tank Reactor
Converzion Reactor

Cooler

Cyclone

Delumper

Crigital Pt

Diztillation

DkA Cplus Controller
DynamicFiredH eaterD pObject
EQ Sub-Flowshest

EQ Submodel Op

E quilibriurm Reactar

Expander

External Data Linker

FCCU b ain Frac -

Figura 10 Operaciones Unitarias Disponibles

2.15. Integracion Térmica de los Procesos
Dentro de sistemas de Ingenieria de Procesos hemos elegido la sintesis de
intercambio de calor, que se representaran en este trabajo debido a su importancia
para Pemex Refinacion.

Los primeros datos con que se deben de contar son los flujos de las corrientes, la
capacidad calorifica, la temperatura de entrada y salida, se tiene que tener muy claro
gque el objetivo es seleccionar una red de intercambiadores que integre
eficientemente la energia disponible. Existen diferentes formas de realizar esto, ya
sea por métodos heuristicos ¥/, métodos evolutivos, métodos algoritmicos, con base
a objetivos termodinamicos, este Ultimo 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
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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 el numero de corrientes. El
siguiente paso es demostrar el rango, en el cual la solucion es factible, esto lleva a
desarrollar una metodologia para calcular in intervalo de temperatura y asi ver cual
es el requerimiento minimo de servicios, esto se realiza con la ayuda del calculo de
curvas compuestas, para analizar 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 Pliegue (Pinch) en donde no se logra intercambiar
calor, entre las corrientes. A esta forma grafica de representar el problema de
intercambio de calor de le llama comunmente la red de intercambio de calor.

Es posible considerar un objetivo para la sintesis, que nos dard como consecuencia
un disefio sub-optimo, 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
inversion 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 bajo costos
de capital; el minimizar el area trae como consecuencia general un mayor nimero 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 objetivos a optimizar a mediano y largo
plazo, esto quiere decir que es posible trazar una curva de inversion de equipo, en el
gue aumenta el valor de ahorro de 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 optimizacion de un equipo en funcionamiento, el redisefio
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
haciéndolas llegar a las temperaturas deseadas.

2.16. Metodologia Pinch
El andlisis de punto de pliegue (Pinch) es una metodologia para el disefio de
sistemas de intercambio de calor mas eficientes que lleven a un mejor disefio del
proceso a traves de consideraciones sistematicas para el mejor consumo de energia,
en la inversibn de capital y en la reduccion de emisiones. Esta metodologia
demuestra que es posible el establecimiento de disefios o redisefios de intercambio
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térmico con un numero minimo tanto de unidades de intercambio de calor como de
area de transferencia de calor maximizando la recuperacion de calor y distribuyendo
de forma 6ptima el uso de los servicios auxiliares ..

Linnhoff y Hindmarsh desarrollaron este método en 1983, planteando la division del
problema en dos subproblemas: arriba y abajo del Pinch, asi mismo presentan esta
metodologia que es un acercamiento grafico que permite entender como se
comporta el proceso termodindmico y como se utilizan las leyes de la termodinamica
para alcanzar el disefio optimo de la red de intercambio de calor. Este método se
basa en la utilizacion de datos sencillos como el flujo masico de las corrientes,
Capacidad calorifica (Cp) de las corrientes, Temperatura de suministro (Ts),
Temperatura meta (Tm) y Acercamiento de temperatura (ATmin).

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 disefiar o redisefiar la red, las corrientes y el
numero minimo de unidades que componen la red de intercambio de calor.

En términos de la metodologia Pinch, una corriente de proceso generalmente se
define como una corriente que sale de una unidad de proceso con direccion hacia
otra, y en su recorrido puede ser calentada o enfriada mediante intercambio térmico
con otro fluido. Las corrientes de servicio son utilizadas para calentar o enfriar a una
0 varias corrientes de proceso, cuando el intercambio térmico entre las corrientes de
proceso no es factible o econémico.

Otro concepto importante para poder desarrollar la metodologia Pinch es el
Acercamiento de Temperatura (ATmin) y es la mas baja diferencia permisible de

temperaturas entre las corrientes que han de intercambiar energia. Como se muestra
en la Figura 11.

60°

AT ,i,=20°

Figura 11 ATmin entre dos corrientes

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

Para un disefio eficiente tenemos que darnos cuenta que un Intercambiador que
intercambia calor entre las corrientes de proceso, reducira los servicios de
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calentamiento y enfriamiento. Para cada acercamiento minimo de temperatura
(ATmin), los servicios cambian, y al reducir este valor disminuyen los servicios.

El método de punto de pliegue tiene las siguientes restricciones:

e No es posible transferir calor a través del Pinch
e No utilizar servicios de enfriamiento a temperaturas mayores de la linea de Pinch
e No utilizar servicios de calentamiento a temperaturas menores de las de Pinch.

Para iniciar con el andlisis tenemos que conjuntar los datos necesarios mediante una
tabla, en la cual se deberan identificar las corrientes, los MCp para cada corriente,
las temperaturas de suministro y las temperaturas de salida de las corrientes. Se fija
un ATmin, que indica la eficiencia con la cual es posible intercambiar calor entre las
corrientes que tenemos en el sistema, este valor depende de los flujos manejados y
de la forma de los intercambiadores de calor con que cuente el sistema, es por ello
gue no podemos generalizarla a un solo valor minimo.

2.17. Representacién de la Red de Intercambio de Calor

La red de intercambio de calor es representada en forma de malla, donde las
corrientes de proceso se indican mediante flechas que al inicio y al final presentan
las temperaturas a las cuales se encuentran las corrientes y la temperatura a la cual
se requieren terminado su paso a través del tren de intercambio de calor. Los
intercambiadores de calor se representan por circulos unidos por una linea que
indica cuales son las corrientes involucradas, generalmente cada uno cuenta con una
cantidad de calor que intercambia en la parte inferior del circulo. Se comparan los
intervalos de las subredes y son eliminados los que tengan gradiente de cero.

Si las corrientes calientes y frias igualaran su temperatura en un intercambiador de
calor, significaria que transfieren toda la energia que termodindmicamente es posible
transferir entre ellas; también, que seria necesario transferir poca energia entre las
corrientes del proceso y los servicios auxiliares. Sin embargo, para alcanzar el
equilibro térmico, seria necesario utilizar un intercambiador de area infinita, esto es
imposible por esto el valor de ATmin no puede ser igual a cero.

Por el contrario, si la temperatura de acercamiento es muy grande, se requerira de
menor &rea para la transferencia; pero mayor cantidad de servicios. Por
consiguiente, se deduce, que la temperatura de acercamiento esta relacionada con el
area de transferencia, el calor maximo integrado y la cantidad de servicios a utilizar;
de tal manera que se necesitara un balance econémico para determinar su valor mas
adecuado.

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 calientes ni ser menor a la temperatura mas
baja de las corrientes frias. De igual forma se hace el encadenamiento para la subred
fria en donde a las corrientes calientes se les resta el ATmin y se ordenan como la

37



anterior. Una vez realizado los encadenamientos se obtienen las subredes caliente y
fria para cada intervalo, por lo que el siguiente paso consiste en dibujar la red
considerando los intervalos de temperatura obtenidos antes; en la cual se traza cada
una de las corrientes por medio de flechas. 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 frias por intervalo.

QinM*Cp*AT y QiczM*Cp*AT

. . energia
Q,-H:Calor de la corriente caliente [=] _—‘g
tiempo

. , energia
QiC: Calor de la corriente fria [=] _—g
tiempo

AQ= Diferencia de cargas térmicas caliente y fria de cada intervalo:
AQi = [QiH — QiC]

Después se coloca en forma cascada el 4Q de cada intervalo, ordenandose de la
parte caliente a la fria. A continuacion se suma cero al inicio del primer intervalo de la
cascada y se va obteniendo la suma algebraica de cada intervalo. Se observa el
mayor numero negativo en la cascada. Se toma este valor con signo contrario y se
coloca al inicio de la cascada realizando nuevamente la suma algebraica.

Con esto la cascada presenta el Pinch (punto de pliegue, donde la suma es igual a
cero). El requerimiento minimo de servicios auxiliares es obtenido de la cascada. El
valor de la energia que sale del ultimo intervalo podra ser transferido a los servicios
de enfriamiento y la que entra al primer intervalo debe ser adicionado por los
servicios de calentamiento; estos valores son la cantidad minima de energia que las
corrientes deben transferir con los servicios.

2.18. Curvas Compuestas

El calor que se intercambi6 entre varias corrientes de proceso ya sean calientes o
frias se analiza de la misma manera que se analiza el intercambio de calor entre dos
corrientes. Cuando se efectla entre varias corrientes se realiza una curva compuesta
de las calientes y una de las frias, las cuales se grafican en un diagrama
Temperatura vs. Entalpia (T/H), como se muestra en la Figura 12. El hecho de que la
curva compuesta caliente este por encima de la fria significa que entre la energia
disponible en las corrientes calientes y la requerida en las frias existe un potencial
térmico, y por tanto, es posible el intercambio de calor entre ellas.

Las curvas compuestas daran la mejor combinacion entre corrientes frias y calientes,

otra ventaja de la construccion de estas curvas es el poder ver a que ATmin se debe
trabajar, ya que de esta forma se facilita el calculo de este.
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Figura 12 Diagrama de curvas compuestas

Las regiones donde las curvas no coinciden representan los requerimientos minimos
de servicios ya sea de enfriamiento en la parte inferior de la curva o de calentamiento
en la parte superior.

El valor de acercamiento corresponde al ATmin, es cuando la distancia entre las
curvas es minima, esto corresponde al punto de pliegue (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.

El punto de pliegue divide al proceso en dos sistemas termodindmicamente
separados, cada uno con su balance y sus propios requerimientos energéticos, que
son reflejados en los servicios. El disefio del Pinch indica que no debemos transferir
calor a través de él, si nosotros transferimos calor de la parte caliente a través del
Pinch a la parte fria nunca alcanzaremos los requerimientos minimos.

2.19. Determinacion de la AT minima
Con base a lo anterior, es factible suponer que existe una relacion inversa entre la
energia y el costo de inversion, y en ocasiones este anadlisis puede indicarnos la
mejor combinacion de ellas, ya que generalmente la disminucion de los servicios
implica aumentar los costos de inversion, particularmente en los redisefios de redes
de intercambio de calor.
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Esto puede observarse mediante la curva compuesta, cuando la separacion entre la
curva compuesta caliente y fria es mayor, la sobre posicion de ellas se reduce, de
este modo disminuye las oportunidades de recuperar calor de las corrientes y en
consecuencia aumenta la demanda de servicios, como se indica en la Figura 13.

T (q QHmm @10¢
A Qe @ 20C
%

Curva Compuesta
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r
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1

0 2000 4000 6000  Q(kw)

Figura 13 Relacién de la ATmin con los requerimientos minimos de servicios

De igual forma hay un aumento en la distancia vertical entre las curvas, lo que lleva a
mayores diferencias de temperaturas en los intercambiadores de calor, dando como
resultados equipos mas pequefios y baratos.

La seleccion de la ATmin se hace observando el comportamiento de las graficas.
Normalmente cuando las curvas compuestas son paralelas se escogen valores de
ATmin altos en comparacion con comportamientos divergentes. Esto es debido a que
las diferencias de temperatura entre las corrientes calientes y frias en todos los
intercambiadores son cercanas a la ATmin, lo que significa una gran area para cada
uno de ellos y no solo para los que se encuentran en el Pinch, representando altos
costos de inversion.

2.20. Redisefio de redes de intercambio de calor
El redisefio por medio de la metodologia de Pinch esta enfocado al criterio de costos,
ya que el redisefio de una red es considerado como “bueno” si cumple con requisitos
previamente fijados, tales como tiempo de retorno de inversion. Para lograr esto es,
preciso elegir una buena base para iniciar el redisefio, y lograr asi un buen valor de
retorno de inversién en la red resultante. La eleccion de una buena base se lleva a
cabo con un andlisis previo, para posteriormente redisefiar la red 2.
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El analisis previo proporciona un camino mas adecuado para redisefiar bajo el
criterio de costos. Este puede ser explicado dividiendolo en dos partes: en una de
ellas se explica la filosofia para el mismo y en la otra, el procedimiento para obtener
los datos necesarios para iniciar el redisefio de la red.

La filosofia parte del entendimiento en la forma de evaluar el area requerida minima y
el requerimiento minimo de servicios para cada ATmin. Estas cantidades se trazan
para obtener un esquema equivalente al mostrado en la Figura 14, en la cual se
puede dibujar el punto de la red existente (area existente y los requerimientos de
servicios actuales). Asi también se puede observar 4 puntos; de los cuales el mas
importante es el punto A; que representa el valor éptimo para un redisefio de la red
existente. Pues equivale a emplear toda el &rea existente sin invertir nada en equipo;
sin embargo, en la practica se tiene que invertir cierto capital para hacer cambios en
una red existente, con lo que se incrementa el area.

= 1

ENERGIA

Figura 14 Evaluacidn del area y requerimientos minimos requeridos.

El andlisis previo al redisefio inicia con la evaluacién de la eficiencia del &rea
existente en la red. La eficiencia del area se define como la relacion entre el
requerimiento minimo de area (ATX) y el area empleada actualmente en la red (Ax),
para una determinada cantidad de energia empleada (EE).

(ATx) EE
xX=|——
Ax

En la préactica, el valor de a esperado es menor a la unidad, e indica que tan bueno
es el uso que se estd haciendo del &rea existente. Si se supone que a es constante a
lo largo de la curva de requerimiento minimo de area y energia; se obtiene una
nueva curva (mostrada en la Figura 15), la cual se traza considerando la siguiente
ecuacion.
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Figura 15 Curva de requerimiento minimo de &reay energia

En la siguiente Figura 16 se distinguen 4 regiones: una en la cual los disefios no son
factibles, dos regiones en las que desde el punto de vista econdmico no es
conveniente redisefar, y en la cuarta donde se pueden hacer buenos redisefios. Esta
zona se localiza entre la curva de area y requerimientos minimos y la curva de a es

constante.

A Requerido

o cte

Economicamente

dudosos

g o e

Economicamente

No factible dudoso

,ENERGM

Figura 16 Curvas para identificar redisefios éptimos

42



Para elegir el redisefio mas adecuado debe hacerse la transformacién a costos, se
procede de la siguiente manera:
e A patrtir del grafico de area minima contra energia se obtiene el area que debe
ser incrementada para ahorrar una cierta cantidad de energia

e Se evalla el costo de este incremento de area y cual es el ahorro de energia
gue se calcula.

El incremento de area constituye una inversion, que conjuntamente con el dinero
ahorrado por los servicios no consumidos son transformados a costos, y con un
tiempo de retorno establecido nos permite obtener el mejor valor de ATmin, que sera
considerado para iniciar el redisefio de la red.

Una vez que se hayan obtenido los resultados del analisis previo: ATmin base,
requerimientos minimos de calentamiento y area minima requerida (At); se continda
con el redisefio, para esto se deben realizar lo siguiente:

e Analisis de los intercambiadores de calor existentes, calculando la eficiencia
con su AT, real.

e Correccion de los malos intercambiadores debido a la ubicacion de los
mismos.

e Se consideran nuevos intercambiadores de calor de acuerdo a las condiciones
de flujo y del proceso.

Por lo expuesto, la mejor red sera la que después de realizar un analisis del proceso
y costos para resulte ser la mas adecuada por tiempo de retorno de la inversiéon
considerando los distintos servicios para la operacion de dicha red, o elegir la que
tiene un resultado menor a la suma de los costos, el tipo de proceso, de acuerdo con
el lugar de operacion y de las condiciones ecoldgicas.
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Segunda Parte:

Estructura del Analisis
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Capitulo 3

Plantas Atmosférica “AA” y
de Vacio “Al”

45



Capitulo 3

3. Plantas Atmosférica “AA” y de Vacio “Al”

3.1. Descripcion del Proceso

Para este estudio de integracion y desempefio energético se consideraron las
condiciones reales de operacién de ambas plantas de proceso atmosférica “AA” y de
vacio “Al’, tomando como base la informacidén operativa del sistema del control
distribuido (SCD) y consolidandose en forma ponderada y mensual con el sistema
“PI” (Informacion del Proceso), esta informacién fue revisada y validada en conjunto
con personal encargado de las plantas mencionadas. Dentro de las consideraciones
relevantes se encuentran las modificaciones recientes a la Torre Atmosférica AA-T-1
en base al incremento de platos en la misma; esta planta cuenta con un calentador
(horno) AA-F-1 de alta eficiencia, intercambiadores de calor para precalentar la carga
con corrientes de la Planta Preparadora “Al”. La unidad opera normalmente con dos
trenes de intercambiadores para el precalentamiento de la carga, dos desaladoras y
dos torres despuntadoras, que permiten hacer reparaciones parciales mas cortas de
la planta. En la siguiente Figura 1 se presenta el esquema general de la Planta
Atmosférica “AA”.

PLANTA PRIMARIA N° 5 "AA"
ADD1

Agua s Beselado ‘G
ADD2 AAES6 y AAET's
AAE1 al AAE4 AAE5’'s, AIE103 y AIE104
Tren Intercambio Tren Intercambio
AAP1's Planta AA Planta Al ¥
Crudo Carga
’ '::) Agua a Desalado
Tuberia de AA a Al Tuberia de Ala AA AEGBA y AAE7's
N v
Nafta Despuntada o
Columna
Atmosférica Nafta Despuntada

Nafta Fraccionada
Tuberiade AlaAA
Turbosina

Tren Intercambio
Planta Al

AIE101’sy AIE102's Kerosina

Tuberia de AA a Al Diesel

AAT3 AAXIT1

Calentador
AAP11 Atmosférico

Torres de Gasoleo Pesado

Despunte

Gas Comb
AAP12 Combustéleo Vapor de Residuo Primario
Pesado Armrastre
* Intercambio de Calor anterior a Desaladoras
AAE1, AAE1AB, AAE2 2A AAE3A,

Figura 1 Esquema General de la Planta Atmosférica “AA”
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Operando en condiciones normales; se obtienen seis productos de la destilacion
Atmosférica: Nafta, Turbosina, Kerosina, Diesel, GasoOleo Pesado y Residuo
Primario. Para el caso de la Planta de Vacio “Al” su funcion sera la de procesar el
residuo primario y obtener por destilacion fraccionada al vacio: Gasoleo Ligero de
Vacio, Gasoleo Pesado de Vacio y Residuo de Vacio. Los gasoOleos se enviaran
conjuntamente con el gaséleo pesado primario como carga a la planta de
desintegracion catalitica. En la Figura 2 se presenta el esquema general de la planta
“Al”.

PLANTA PREPARADORA DE CARGA N° 3 "AI"

Torre |
de Vacio
AIT1

Residuo Prim Planta AA

Calentador
de Vacio

Residuo Prim de Tk's

h 4
AlE1's al AIE3’s

o—O

AlIP1's

Gas Comb.

Combustoleo
Residuo de Vacio a Tq's Pesado

AIE4AC’s al AIE104 AIE3’s al AIE103

Gasodleo Pesado a Tanques AID1

AIE2AB al AIE105

AlP4’s

AIP3’s
AIE1's al AIES

Gasodleo Pesado a Reflujo

Gasoleo Ligero a Tanques O .

AIE106 AIPS5's

AIE7 c
L ———
AlEs 0—
Jr Gasdleo Ligero a Reflujo

Caja de Sellos O—

AIE12'sy AIE11's

AID4

"~ Condensado Aceitoso a Planta AA
AIGA102's

Figura 2 Esquema General de la Planta Atmosférica “Al”
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3.2. Seccion de Precalentamiento de Crudo
En esta seccion se recibe por tuberia el crudo proveniente de tanques a 3.5 Kg/cm:2
man. y 27 °C, precalentdndose hasta alcanzar la temperatura requerida para el
desalado (Figura 3), para tal efecto se aprovechan las corrientes de productos de la
Torre Atmosférica AA-T-1, los reflujos (“pumparounds”) de la misma y las corrientes
de residuo de vacio, y recirculacion de gasoleo pesado y ligero de Vacio, de la
Unidad de Destilacion al Vacio "Al".

Con la finalidad de que el crudo pueda recorrer el tren de precalentamiento y llegue a
las torres despuntadoras, las bombas AA-P-1AB aumenta la presion de esta
corriente, de 3.0 a 11.3 kg/cmz2 man., asi el crudo se precalienta en los siguientes
equipos: Intercambiador Crudo/Turbosina AA-E-1, Intercambiador Crudo/kerosina
AA-E-1A/1B, Intercambiador Crudo/Diesel AA-E-2/2A, Intercambiador
Crudo/Recirculacion Intermedia Ligera AA-E-3/3A, Intercambiador Crudo/Gasoleo
Pesado Atm AA-E-4, alcanzando una Temperatura a la salida de este equipo de
89°C.

Inmediatamente a la salida de este equipo, la corriente de crudo pasa a los
Intercambiadores Crudo/Recirculacion GOPV AA-E-5/5A que operan en paralelo, e
Intercambiadores de Crudo/Residuo de Vacio, Al-E-103 y AI-E-104, estos tres
ultimos equipos estan ubicados en la Unidad de Vacio “Al”. Mediante el intercambio
térmico anterior, el crudo alcanza una temperatura de 132°C. Una vez alcanzada la
temperatura indicada, el crudo se dirige a la etapa de desalado.

El crudo que sale de los Intercambiadores Al-E-103 y 104 llega a la entrada de la
Desaladora Norte AD-D1 y a dos metros antes de entrar, se le adiciona una cantidad
de agua y en seguida la corriente pasa a la valvula mezcladora, en donde se termina
de mezclar el agua y el aceite para terminar el proceso de lavado de crudo, luego
pasa al tanque separador. Posteriormente la corriente de crudo desalado sale de la
Desaladora Norte AD-D1 a una temperatura de 123°C y pasa al Intercambiador AA-
E-6 y continla su calentamiento antes de entrar como carga a la torre de despunte.

La otra mitad de la corriente que sale de los intercambiadores AI-E-103 y 104 llega
paralela a la Desaladora Sur AD-D2 y continuando la misma secuencia sale el crudo
ya desalado a una temperatura de 120°C hacia el Intercambiador AA-E-6A para
continuar con su calentamiento.

La temperatura en la carga a las Desaladoras debe ser de 132°C para lograr un
mejor desalado y separacion maxima de la humedad. Cuando la carga esta formada
por un crudo pesado de Peso Especifico 0.870/0.880, la temperatura de entrada de
la mezcla debe ser de 130°/135°C para reducir la viscosidad de la mezcla, aumentar
la conductividad del aceite y facilitar la solubilidad de la salmuera, asi como la
separacion de la emulsion en el tanque. Para un crudo de peso especifico de
0.850/0.865 una temperatura de 125°/130°C es la adecuada para mezcla de crudo-
agua.
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3.3. Seccién de Despunte

El crudo desalado efluente de las desaladoras continua su precalentamiento,
alimentandose en forma paralela a los intercambiadores AA-E-6/6A Crudo
Desalado/Recirculacion Intermedia Pesada y posteriormente la corriente que sale
del AA-E-6 pasa en forma dividida a los Intercambiadores de Crudo
Desalado/Residuo Primario AA-E-7A/7B y AA-E-TE/7F, la otra corriente de crudo
desalado que sale del AA-E-6A también pasa en forma dividida a los
Intercambiadores de Crudo Desalado/Residuo Primario AA-E-7C/7D y AA-E-7G/7H a
partir de la salida de los bancos de Intercambiadores el crudo se divide en dos trenes
simétricos en paralelo incrementandose su temperatura a 190°C. El crudo a la
temperatura indicada se encuentra parcialmente vaporizado y de esta forma se
alimenta a las torres despuntadoras AA-X1-T1 y AA-T-3 a control de nivel con el
fondo de las columnas, como se observa en la Figura 4.

Las torres despuntadoras tienen la finalidad eliminar los gases incondensables y
separar la fraccion ligera del crudo.

Estas torres tienen 6 platos tipo cachucha en su parte superior; la carga se alimenta
abajo del primer plato y las fracciones ligeras asi como incondensables se extraen
por la parte superior de cada torre, mientras que el crudo ya despuntado se obtiene
por el fondo. Las torres operan a 1.9 kg/cm2man. y 140°C en el domo, usando como
reflujo una corriente de gasolina generado de los acumuladores que se admite a
control de flujo, en cascada con el control de temperatura de los gases efluentes del
domao. El reflujo tiene la finalidad de disminuir las pérdidas de hidrocarburos (C5+) en
los vapores.

Los vapores provenientes del domo de las torres despuntadoras son condensados
en los equipos AA-X1-E1/1A y AA-E-14/14A a 38°C y 1.6 kg/cm2 man. La mezcla
efluente de cada uno de estos equipos, se envia a sus respectivos Acumuladores de
las Torres Despuntadoras AA-X1-D2 y AA-D-2, para la separacion de las fases
liquida y vapor, la linea de vapor es normalmente sin flujo.

El destilado liquido obtenido de los acumuladores a control de nivel de los mismos,
se le denomina gasolina ligera y se envia por medio de las respectivas Bombas de
Nafta de Torre Despuntadora Sur y Norte AA-P-10/9A y AA-P-9/9A, al Filtro de Nafta
AB-S-1, desviando previamente una parte como reflujo a cada Torre Despuntadora,
posteriormente la gasolina producto a 4.5 Kg/cmz man. y 38°C, se envia a limite de
bateria a las Unidades Estabilizadoras. La bomba AAP-9A sirve como relevo comun
de las bombas AA-P-9 y AA-P-10.

Por el fondo de las Torres Despuntadoras se obtiene crudo despuntado a una
temperatura de 186°C y 181°C que se envia mediante las Bombas de Crudo
Despuntado de Torre Norte AA-P-12/12A y Torre Sur AA-P-11/11A respectivamente,
para continuar con su precalentamiento.
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Figura 4 Precalentamiento Secciéon de Despunte
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3.4. Seccion de Destilacién Atmosférica.

Las lineas de crudo despuntado provenientes de las columnas despuntadoras se
juntan para calentarse en el Intercambiador Crudo Despuntado/Gasoéleo Pesado de
Vacio Al-E-101A/B, seguido del Intercambiador Crudo Despuntado/Residuo de Vacio
Al-E-102A/B alcanzando una temperatura de 230°C, ésta se envia a control de flujo
al Calentador de Crudo AA-F-1. El Calentador de Crudo AA-F-1 tiene como objetivo
elevar la temperatura del crudo despuntado hasta un valor de 345°C, antes de entrar
a la Columna Atmosférica AA-T-1 (Figura 5).

El combustible para el calentador puede ser gas o combustoleo. ElI suministro de
cualquiera de los combustibles mencionados al calentador, se hace en funcién de la
sefal de flujo de combustible y de una sefial de retroalimentacion.

En la seccion de Destilacion Atmosférica como se puede observar en la figura 3.4 se
lleva a cabo la operacion fundamental de la planta, separacion del crudo en los
diversos productos deseados: Gasolina, Turbosina, kerosina, Diesel, Gasoleo
Pesado y Residuo Primario. Para el fraccionamiento del crudo se usa la columna AA-
T-1. Esta columna cuenta basicamente en su seccion de rectificacién con 28 platos y
un lecho de empaque estructurado de alta eficiencia. La zona de agotamiento esta
constituida por 6 platos.

La alimentacion a la columna se hace en el plato 4, en él se descarga el fluido que
sale del calentador de crudo. Simultaneamente a la alimentacion de crudo, la torre
recibe por abajo del plato 1, una alimentacion de vapor sobrecalentado de baja
presion que proviene del calentador AA-F-1. Este vapor tiene como finalidad agotar
el crudo que cae al fondo de la columna, mediante la reduccion de la presion parcial
de los hidrocarburos.

El domo de la columna opera a 0.52 Kg/cm2man y 143°C, en este punto se extrae la
corriente mas ligera, la cual estd compuesta por vapores de nafta y agua que se
envian a los Condensadores de la Columna Atmosférica AA-E-13 AH. En estos
equipos se condensan totalmente los vapores de gasolina, el vapor de agua usado
en el agotamiento; y los vapores provenientes del agotador de turbosina AA-T-2C,
posteriormente la mezcla de condensados pasa al Acumulador de la Columna
Atmosférica AA-D-1, donde el agua separada sale por la pierna colectora y la
gasolina se extrae del acumulador por medio de las Bombas de Nafta de Reflujo de
Columna Atmosférica AA-P-8,8A;8B estas bombas envia la nafta a dos destinos que
son: reflujo a la torre atmosférica y torres despuntadoras y gasolina a
almacenamiento.

La Columna Atmosférica AA-T-1 tiene varias extracciones laterales de productos y
retorno de sus vapores respectivos, independientemente de las recirculaciones que
ceden calor en el tren de precalentamiento.

La extraccion de turbosina, kerosina, diesel esta intimamente ligada a la Seccion de

rectificacion no asi la extraccion del gaséleo pesado que se hace por la parte inferior
del lecho empacado, este productos se envia a ceder calor en el Intercambiador
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Crudo/Gaséleo pesado atm AA-E-4 y finalmente pasa al Enfriador de Gasoéleo
Pesado Atmosférico AA-E-101 por medio de la Bomba de Gasodleo Pesado
atmosférico AA-P-4B/4R, su temperatura de salida es 57°C y se regula por medio de
un controlador de flujo.

La extraccion de productos laterales y retorno de vapores se hara partiendo del domo
de la columna hacia el fondo; siendo la primera extraccién lateral la turbosina, que se
extrae del plato 24, para alimentarse al Agotador de Turbosina AA-T-2C. Del fondo
del agotador, se obtiene la turbosina producto, que se envia por medio de las
Bombas AA-P-4/4A a intercambiar calor con el crudo de carga en el equipo AAE-1,
completdndose su enfriamiento en el Enfriador de Turbosina AA-E-11, finalmente a
control de flujo se envia a limite de bateria a una presion de 3.2 kg/cmz2man. y 27°C.

Los vapores que salen del agotador se envian a mezclarse con los vapores del plato
28 de la columna atmosférica.

La segunda extraccion de producto de la columna corresponde a la kerosina extraida
del plato 16, enviandose esta corriente al Agotador de kerosina AA-T-2A. El producto
ya dentro de especificaciones, se obtiene por el fondo succionado por la Bomba de
Kerosina AA-P-2/2A para incrementarle su presion a 6.6 kg/cm2 man. Posteriormente
precalienta la carga en el Intercambiador AA-E-1A/1B, donde se enfria hasta 128°C.
y finalmente se envia a control de flujo a limite de bateria previo paso en el Enfriador
de Kerosina AA-E-8 saliendo a una temperatura de 60°C.

Los vapores resultantes del agotamiento de kerosina, asi como el vapor de agua
inyectado en el fondo salen por el domo del agotador y retorna a la columna
atmosférica abajo del plato 17.

El diesel es la siguiente extraccién sobre la columna en la seccion superior de la
zona de empaque, la cual se envia al Agotador de Diesel AA-T-2B. El diesel, dentro
de especificaciones, se obtiene por el fondo del agotador, y por medio de la Bomba
de Diesel AA-P-3/2A, extrae el diesel, descargando a una presiéon de 6.9 kg/cmz man.
permitiendo que esta corriente fluya a través de los Intercambiadores AA-E-2/2A y en
el Enfriador de Diesel AA-E-9, donde cede calor enfriandose hasta la temperatura de
70°C para mandarse a limite de bateria a control de flujo.

Los vapores ligeros asi como el vapor de agua empleado en el agotamiento se
extraen por el domo y retornan abajo del plato 8 de la columna atmosférica.

Las recirculaciones externas o “pumparounds”, son extracciones parciales de liquido
gue se hacen en la columna para ceder una parte de su calor en el tren de
calentamiento y retornar varios platos arriba de donde se hizo la extraccion.

Se tienen dos recirculaciones parciales que reciben el nombre de: recirculacion

Intermedia Ligera (RIL) y Recirculacion Intermedia Pesada (RIP), su finalidad es
normalizar el perfil de flujos y temperaturas en la columna atmosférica por medio de
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la condensacion de vapores que se efectla abajo de los platos donde retornan las
recirculaciones.

En el caso del RIL, el circuito se inicia con la extraccion del fluido en el plato 12 de la
columna a 253°C, y por medio de la Bomba de Recirculacién Intermedia Ligera AA-
P-6/5A se envia a 5.4 kg/:cm2 man. a los Intercambiadores Crudo/Recirculacion
Intermedia Ligera AA-E3/3A después la RIL alcanza su temperatura de 127 °C y
retorna a control de flujo en el plato 15 de la columna AA-T1, se tiene el Enfriador
AA-E-10 normalmente sin flujo.

La RIP se extrae en el fondo de la primera seccién de la zona de empaque, y se
envia a la succion de la Bomba de Recirculacion Intermedia Pesada AA-P-5/5A;
descargando a una presién de 4.7 kg/cm2 man., en seguida se divide en dos
corrientes, una de ellas se envia a enfriamiento y la otra se manda a control de flujo
al plato 7 (opcion). La corriente que se enfria, pasa por el Intercambiador
Crudo/Recirculacion Intermedia Pesada AA-E-6/6A, donde cede una parte de su
calor; a continuacién el total de la RIP se pasa por el Enfriador de Recirculacion
Intermedia Pesada AA-E-16 saliendo a una temperatura de 162°C, finalmente a
control de flujo retorna a la parte superior de la primera seccion de la zona de
empaque de la columna atmosférica.

El residuo resultante de la destilacion del crudo, se obtiene por el fondo de la torre,
este producto se extrae por medio de la Bomba de Residuo Atmosférico AA-P-7/7A a
una presion de 6.2 kg/cm2man. y a una temperatura de 336°C, se envia a la seccion
de vacio “Al” regulando su salida mediante el control de nivel de fondo de la torre
atmosférica; antes de su envio a la seccion de vacio se aprovecha para calentar el
crudo desalado que va a las torres de despunte por medio de los intercambiadores
AA-E-7A/7B, AA-E-TE/TF, AA-E-7C/7D y AA-E-7G/7H .

La operacion de agotamiento tiene como finalidad afinar la composicién de los
productos laterales, de tal forma que se cumplan las especificaciones requeridas en
estos productos. Esta operacién se realiza basicamente en el Agotador de Productos
Laterales AA-T-2, que a su vez consta de tres agotadores individuales que se
denominan, Agotador de Kerosina (AA-T-2A), ubicado en la parte superior; Agotador
de Diesel (AA-T-2B), ubicado en la parte media y Agotador de Turbosina (AA-T-2C),
ubicado en la parte inferior.

Los tres agotadores existentes tienen 4 platos de cachucha y en cada caso la

corriente que se pretende agotar se alimenta al plato superior, regulando su flujo por
medio de la valvula que controla el nivel en cada recipiente.
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Figura 5 Seccidon de Destilacion Atmosférica
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3.5. Seccion de Destilacién al Vacio

La destilacion al vacio tiene el propdsito de recuperar material destilable del residuo
atmosférico (Figura 6), debido a que su temperatura de ebullicibn es alta, la
destilacion se realiza al vacio para no sufrir asi descomposicion térmica. La Unidad
Preparadora de Carga de Alto Vacio "Al" procesara crudo atmosférico proveniente de
la seccion atmosférica "AA", sin embargo se tendr4 una capacidad extra para
procesar residuo atmosférico proveniente de la planta primaria No. 5 TCC y de
tanques de almacenamiento. La capacidad de disefio de esta planta de vacio es de
46,000 BPD; sin embargo en la actualidad y en condiciones normales de operacion
esta planta procesa un promedio de 27,200 BPD de residuo primario, situacion con la
que se desarrollo la simulacion de esta planta.

El residuo atmosférico proveniente de la TCC se mezcla con el residuo proveniente
de la columna atmosférica AA-T-1, el cual una vez que calent6 al crudo desalado se
encuentra a 200°C, esta mezcla es succionada en la Bomba de Carga Al-P-1/A a
una temperatura de 181°C y se envia a 11.0 kg/cmz al Precalentador de
Carga/Recirculacion de GOPV AIl-E-1-AD, en seguida intercambia calor con la
corriente de gasoleo pesado de vacio producto en el Precalentador de Carga/GOPV
Producto AI-E-2AB, finalmente en el Precalentador de Carga/Residuo de Vacio Al-E-
3 A-D teniendo una temperatura final de 260°C.

Posteriormente el residuo es alimentado a control de flujo al Calentador de Carga Al-
H-1 para obtener una temperatura de 385°C. La columna de vacio es de tipo base
"seca", es decir sin vapor de agotamiento. La torre de destilacion al vacio opera a 15
mm Hg abs y 53°C en el domo y 370°C y 25 mm Hg abs en el fondo; estaba
constituida originalmente por platos, sin embargo actualmente esta constituida por 3
secciones empacadas que son: Seccién de Gasoleo Ligero, Seccién de Gasoleo
Pesado y Seccion de Lavado. Del fondo de la columna se obtiene una corriente de
residuo de vacio la cual se envia a precalentar en primer término a la carga de
residuo primario atmosférico mediante la Bomba de Fondos de Vacio Al-P-2/A. Una
vez que esta corriente precalienta el residuo primario en el Intercambiador Al-E-3 AD,
se envia a los intercambiadores Al-E-102 AB Crudo Despuntado/Residuo de vacio, y
a los intercambiadores Al-E-103 y Al-E-104 utilizados para calentar la carga de crudo
a las Desaladoras, finalmente antes de enviarla a limite de bateria, se enfria con
agua hasta 157°C en el Enfriador de Residuo de Vacio AlI-E4CI/CII.

De la torre de vacio se extrae una corriente de gaséleo pesado de vacio la cual se
divide en dos, una que constituye la recirculacion Intermedia a la torre y la otra, el
producto a limite de bateria. La primera de ellas es enviada mediante la Bomba de
Recirculacion de GOPV Al-P-3/A a una presién de 7.4 kg/cm2 man. a precalentar la
carga en el Precalentador de Carga/Recirculacion de GOPV Al-E-1AD,
posteriormente se envia a precalentar el crudo despuntado en el Intercambiador Al-
E-101-AB asi como al crudo de carga de la seccion atmosférica, en el Intercambiador
Crudo/Recirculacion de Gasoleo Pesado de Vacio AA-E-5/5A. Finalmente, antes de
regresar a la torre esta recirculacion pasa por un by-pass localizado en el Enfriador
de Recirculacién de GOPV AI-E-5, la temperatura a la cual entra a la torre es de
161°C.

56



La otra corriente que constituye el producto es alimentada al Tanque de Extraccidn
de Gasoleo Pesado de Vacio Al-D-l, para ser enviada posteriormente a través de la
Bomba de Gaséleo Pesado de Vacio Producto Al-P-4/A, a dos destinos, una parte
gue constituye el reflujo de lavado y que se envia a control de flujo a la seccion de
lavado de la torre, mientras que la otra se envia a intercambiar calor con la carga a
vacio en el Precalentador de Carga/GOPV Producto Al-E-2 AB, Esta corriente
finalmente se enfria hasta 61°C en el Enfriador de Gasoleo Pesado de Vacio
Producto AI-E-105-A y una presion de 3.9 kg/cm2man. a limite de bateria.

La extraccion superior de la torre de vacio es la corriente de gasoleo ligero de vacio,
la cual se envia a intercambiar calor mediante la Bomba de Gaséleo Ligero de Vacio
Al-P-5/A, descargando a una presion de 7.2 kg/cm2 man.

El gasdleo producto pasa al Enfriador de Gasoleo ligero de Vacio Producto Al-E-106
en donde por medio de agua se enfria hasta 61°C, envidndose a limite de bateria. La
otra corriente que constituye el reflujo superior, se divide a su vez en dos, estas
corrientes entran en paralelo a los intercambiadores siguientes: ler. Pre-enfriador de
Recirculacion de GOLV Al-E-7, 2do. Pre-enfriador de Recirculacion de GOLV Al-E-8,
a la salida de estos cambiadores se unen otra vez las dos corrientes, obteniéndose
una temperatura de 73°C. Posteriormente esta mezcla se envia al Enfriador de
Recirculacion de GOLV AI-E-4ACIll para llegar al domo de la torre de vacio a una
temperatura de 53°C.
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Capitulo 4

4. Simulacion de las Plantas

41. Bases de Estudio

Con el fin de obtener la composicion estable de cada una de las corrientes de
proceso de las plantas atmosférica “AA” y de Vacio “Al”, se desarrollo el calculo
detallado del balance de materia y energia a través de la simulacion en estado
estacionario utilizando el simulador Aspen-HYSYS V7.0 y los Diagramas de Flujo del
Proceso (Anexo A). Esta simulacion se efectu6 de manera integral, es decir todos y
cada uno de los equipos se encuentran interconectados entre si, de tal forma que la
simulacién representa el comportamiento real de las unidades de proceso. Lo
anterior con el proposito de reproducir las condiciones reales de operacion y de
calidad de las corrientes que intervienen en el tren de precalentamiento de crudo, ya
que el objetivo es realizar una integracién térmica con informacién real y generar
propuestas de ahorro de energia.

4.2. Metodologia

Para llevar a cabo la simulacién de manera exitosa fue necesario llevar cierto orden
en su realizacion, es por ello importante determinar los pasos a seguir para realizar el
esquema de simulacion, que facilite el manejo de datos y por consecuencia se
obtengan resultados correctos y confiables.

1) Definir sistema de unidades.
Se especifican las unidades que se requieren utilizar para cada variable, sera
un factor importante para que la introduccion de datos e interpretacion de
resultados se lleve a cabo con mayor rapidez. Aspen- HYSYS permite el
cambio de unidades durante cualquier etapa de la simulacion, sin embargo es
preferible definirlas desde el inicio.

2) Abrir nuevo caso.
En la ventana “Simulation Basis Manager”, se llevan a cabo los principales
pasos a definir y caracterizar el crudo que se utilizara en la simulacion.

3) Definir el Modelo para el calculo de Propiedades Termodindmicas.
El modelo elegido para la simulacion fue Peng-Robinson, ya que es una de
las ecuaciones de estado que mejor se aproxima a los valores reales de las
propiedades de hidrocarburos.
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4) Definir componentes.
Se capturan los compuestos puros que estan presentes en el crudo (Metano,
Etano, Propano, Isobutano, n-Butano, Iso-Pentano, n-Pentano, H,S, CO, y
H,0.

5) Caracterizacién del Crudo.
En este paso se captura la mayor informacion posible para caracterizar el
crudo, creando un “Assay”, donde se defina:

Curva de destilacion.

Propiedades de Bulto (Bulk Properties)

Densidad Estandar

Composicion de ligeros (light Ends)

Definir cortes (blend)

Instalar corrientes (Install Oil)

6) Especificar Médulos de Calculo.
Se determinan que modulos representan a cada unidad de proceso. (Column
Absorber, Cooler, Heater, etc.).

7) Especificar condiciones de disefio.
Se especifican las variables necesarias en cada equipo de proceso, tales
como flujo, presion y temperatura de las principales corrientes de proceso.
Dependiendo de la unidad de proceso que se esté calculando serd el niumero
de variables a especificar para que el simulador pueda resolver dicho equipo.
Es decir, el nimero de grados de libertad para cada uno de los equipos debe
ser igual a cero.

8) Validez de la Simulacion.
Con base en los datos reales proporcionados por la Refineria de Salamanca,

se procedid a comparar esta informacion con los resultados obtenidos de la
simulacioén, con el fin de determinar la validez de los mismos.

4.3. Planta Atmosférica “AA”

Para la simulacion de la Planta Atmosférica “AA”, se tomaron los datos de destilacion
del crudo mezcla correspondiente al mes de Noviembre del 2009 (Tabla 1).
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Tabla 1 Reporte de caracterizacion de crudo de carga a planta atmosférica
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REF.ING ANTONIO M. AMOR
SUPERINTENDENCIA DE CARACTERIZACION
FEME)( QUIMICA MENSUAL
LABORATORIO EXPERIMENTAL
REFINACION nov-09
SALAMAMNCA GUANAJUATO INFORME Mo.
NOMBRE DEL CRUDO : MEZCLA
PROCEDENMCIA : CARGA A PLANTA PRIMARIA AA
FECHA DE MUESTREO :
FECHA DE IMPRESION 22-jun-10
Revidunp9s  BORRARESTA NOTA: CELDAS EN VERDE PARA REGISTRO DE DATOS
TABLA #1 DESTILACION
CARACTERISTICAS DEL CRUDO DEL CRUDO
Pruebas Unidades Métodos Resultados % DEST| TBP |HEMPEL
Peso Especificoa20/4°C —mmeeee ASTMD 1298 0.8634 0 7.0
Gravedad a 60 °F & API memmenn e ASTM D 287 307 5 97.0
Visc. Saybolt Universal a 21.1°C Seg. ASTM D 445 - 10 112.0
Visc. Saybolt Universal a 37.8 °C Seq. ASTM D 88 a5 15 163.0
Agua y Sedimento % Wol. ASTM D 4007 0.025 20 1840
Agua por Destilacidén % Vol. ASTMD 4006 0.00 25 212.0
Sedimento por Extraccidan % Vol ASTM D 473 - 30 265.0
MaCl Lb/1000 Bls. ASTMD 3230 0.48 35 2740
Azufre Total % Peso ASTMD 4294 2.0944 40 304.0
Cenizas % Peso ASTM D 482 0.025 45 336.0
Carbon Ramsbottom % Peso ASTM D 524 6.62 50 372.0
Presién Vapor Reid Lb/Pulg? ASTM D 323 - 55 406.0
Temp. de Escurrimiento °C ASTM D 97 =25 G0 444 0
Pader Calorifico Bruto BTUILD ASTMD 4868 19062 G5 480.0
Asfaltenos en n-Heptano % Peso ASTM D 3279 6.1 70 5160
Factor de Caracterizacidn K UOP 375 11.9 75
Fierro ppm ASTM E 885 1.74 80
Cobre ppm ASTM E 885 0.18 85
Miguel ppm ASTM D 5863 12 .64 90
Wanadio ppm ASTMD 5863 124.0 95
Sodio ppm ASTMD 5863 1.45 100
Calcio ppm ASTM E B85 372
Magnesio ppm ASTM E 885 1.67 DESTILADO A e
Potasio ppm ASTM E B85 1.89 538 2% R
Flomo ppm ASTM EBB5 0.0 DEST. HEMPEL VOLAT % V
Acidez mg KOH/g ASTM D 664
Acidos Mafténicos ppm UOP 565 185°C
Cloruros Organicos (1) ppm ASTM D 4929 205°C
H:S ppm UGoP 163 260°C
Pentanos % Vol Lig ASTM D2427 300°C
Mitrd geno Total ppm ASTMD 4629 2.595 320°C




Con los datos obtenidos del reporte anterior se capturé en el simulador Aspen-
HYSYS V7.0 la composicion del crudo, generandose la curva TBP, la cual en la
grafica de la Figura 1 se muestran los puntos de ebullicion de los compuestos puros
gue constituyen el crudo. Conforme la temperatura aumenta el numero de
compuestos que presentan puntos de ebullicibn cercanos también lo hace, es por
ello que los pasos disminuyen hasta que se convierten en una curva. Normalmente
las destilaciones TBP se obtienen para un crudo y no para una fraccion del mismo.
Un punto de corte se define como la temperatura dentro de la curva TBP que
representa los limites de la fraccion producida. Un intervalo de temperaturas de
ebullicién se encuentra entre dos puntos o temperaturas de corte.
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Figura 1 Curva de Destilacion TBP

Las condiciones operativas de entrada del crudo mezcla a la torre atmosférica, se
indican en la Figura 2, estas condiciones son reales y son obtenidas del sistema de
control distribuido para el mes de noviembre 2009.
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Figura 2 Condiciones de entrada de crudo ala Torre AA-T1
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Es importante indicar que durante el desarrollo de esta simulacion se consideraron
las recientes modificaciones en la estructura interna de la torre atmosférica AA-T-1
(Figura 3).
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Figura 3 Torre Atmosférica AA-T-1 (modificada)

Debido a que los platos de la torre AAT-1 tenian una separacion de 762 y 944 mm,
existia la oportunidad de mejorar el fraccionamiento de la torre instalando nuevos
platos con una separacién de 457 mm, esto debia permitir mejorar el fraccionamiento
entre los productos mejorando su calidad y/o el rendimiento de los mismos.

La torre tenia 17 platos por encima de la extraccion de diesel distribuidos de la

siguiente manera:

* Domo y Extraccion de turbosina 5 platos, pero con tres extracciones en el plato 1, 3
y5

* Extraccion de turbosina — extraccion Kerosina 3 platos
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* Reflujo Ligero 3 platos
* Extracciéon Kerosina — GOL 6 platos

A fin de maximizar la recuperacion de gasolina y mejorar la calidad de la turbosina se
realizé el siguiente arreglo de platos (basado en un estudio previo realizado para la
DA-101 de Minatitlan):

* Domo y Extraccién de Turbosina 10 platos

* Extraccién de turbosina — extraccion Kerosina 8 platos

* Reflujo Ligero 3 platos

* Extracciéon Kerosina — GOL 7 platos

Es importante sefialar que para efectos de simulacion de la torre atmosférica AA-T1y
en virtud de haber sido modificada en forma reciente, se consider6 para el simulador
gue la zona empacada correspondia a 9 platos teoricos, considerando la eficiencia
de los mismos. Es por ello que la simulacion de la torre se realizd6 con 42 platos
tedricos (Figura 4).
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Figura 4 Torre Atmosférica AA-T-1
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En la Figura 5 se muestra la grafica de los perfiles de temperaturas de la torre
atmosférica obtenida a partir del simulador Aspen-HYSYS. El comportamiento de
esta grafica se explica partiendo del hecho de que el perfil se representa en forma
dependiente de las etapas o platos tedricos en los cuales se llevo a cabo cada corte.
La curva inicia en el plato del fondo a una temperatura de 336°C. Para cada uno de
los 3 agotadores se consideraron 4 etapas, que sumados a los 42 platos de la
columna atmosférica suman las 54 etapas que se muestran en la grafica. De igual
forma se puede observar como mientras se avanza a lo largo de la columna
empezando del fondo hasta llegar al domo, la temperatura va decreciendo. Por lo
tanto esta grafica es una imagen clara de como se lleva a cabo el proceso de
destilacion a lo largo de la columna mediante la visualizacion de las temperaturas de
ebullicion.

Perfil de Temperaturas en la Torre Atmosferica
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Figura 5 Perfil de Temperaturas

4.4, Validacion de Simulacién mediante Curvas de Destilacion de
Productos
Para determinar si el esquema generado en el Aspen-HYSYS es confiable se realiza
el andlisis de resultados comparando las curvas de destilacibn ASTM D-86 de los
productos obtenidos en el simulador contra los datos de laboratorio proporcionados
por la Refineria correspondientes al mes de noviembre 2009.

Al comparar los resultados obtenidos en la simulacion en Aspen-HYSYS con los
datos reales de laboratorio (SICOLAB), se observa que los productos de la columna
atmosférica estan dentro del intervalo esperado (< 5% error). En las siguientes tablas
y graficas se presentan los comportamientos para cada uno de los productos de la
torre atmosférica.
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Tabla 2 Datos comparativos de destilacion Nafta Primaria

NAFTA PRIMARIA

ASTM D-86 SICOLAB Nov 2009 HYSYS %Error
°C

10 67.0 70.5 -5.21%
15 72.0 77.2 -7.26%
20 78.0 81.1 -3.97%
25 83.0 85.1 -2.59%
30 88.0 89.4 -1.59%
35 92.0 93.8 -2.01%
40 98.0 98.4 -0.43%
45 103.0 103.4 -0.38%
50 108.0 108.9 -0.80%
55 111.0 115.2 -3.82%
60 115.0 119.6 -4.03%
65 120.0 125.2 -4.34%
70 125.0 130.5 -4.42%
75 131.0 135.1 -3.11%
80 137.0 140.8 2.77%
85 145.0 149.3 -2.95%
90 157.0 160.0 -1.94%
95 163.0 167.7 -2.91%

N o) 00
O O O O O O © O
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Figura 6 Grafica de curvas de destilacion Nafta Primaria
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Tabla 3 Datos comparativos de destilacién Turbosina

TURBOSINA
ASTM D-86 SICOLAB Nov 2009 HYSYS %Error
% Vol °C
10 182.0 192.0 -5.52%
15 188.0 196.5 -4.50%
20 191.0 199.9 -4.63%
25 192.0 201.2 -4.79%
30 194.0 202.5 -4.40%
35 196.0 204.9 -4.56%
40 198.0 205.6 -3.86%
45 199.0 206.5 -3.78%
50 201.0 207.8 -3.39%
55 203.0 209.2 -3.04%
60 205.0 210.6 -2.73%
65 207.0 212.2 -2.49%
70 209.0 213.9 -2.36%
75 212.0 216.1 -1.95%
80 215.0 218.3 -1.56%
85 218.0 219.5 -0.70%
90 224.0 223.0 0.47%
95 233.0 228.3 2.01%
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Figura 7 Grafica de curvas de destilacion Turbosina
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Tabla 4 Datos comparativos de destilacion Kerosina

KEROSINA
ASTM D-86 SICOLAB Nov 2009 HYSYS %Error
% Vol °C
10 204.0 214.0 -4.90%
15 206.0 216.2 -4.97%
20 211.0 219.8 -4.16%
25 213.0 220.6 -3.56%
30 215.0 2219 -3.22%
35 216.0 223.1 -3.28%
40 218.0 224.2 -2.86%
45 219.0 225.5 -2.99%
50 220.0 227.2 -3.29%
55 221.0 229.3 -3.76%
60 223.0 228.9 -2.64%
65 226.0 232.0 -2.65%
70 230.0 235.8 -2.54%
75 234.0 239.9 -2.50%
80 238.0 245.3 -3.09%
85 243.0 251.9 -3.67%
90 248.0 260.0 -4.85%
95 258.0 269.9 -4.61%

===HYSYS
SICOLAB Nov 2009

Figura 8 Grafica de curvas de destilacion Kerosina
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Tabla 5 Datos comparativos de destilacion Diesel

DIESEL
ASTM D-86 SICOLAB Nov 2009 HYSYS %Error
% Vol °C
10 275.0 277.2 -0.81%
15 281.0 295.1 -5.03%
20 290.0 302.3 -4.23%
25 294.0 307.1 -4.47%
30 295.0 309.8 -5.02%
35 298.0 312.0 -4.69%
40 300.0 313.7 -4.56%
45 302.0 315.1 -4.34%
50 305.0 316.8 -3.88%
55 307.0 318.6 -3.79%
60 310.0 321.0 -3.54%
65 313.0 323.8 -3.46%
70 317.0 327.6 -3.34%
75 320.0 332.5 -3.91%
80 324.0 335.4 -3.53%
85 329.0 3421 -4.00%
90 338.0 352.3 -4.24%
95 356.0 364.3 -2.33%

Diesel

HYSYS
===S|COLAB Nov 2009
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% Volumen

Figura 9 Grafica de curvas de destilacion Diesel
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Tabla 6 Datos comparativos de destilacion Gasdleo Pesado

GASOLEO PESADO
ASTM D-1160 SICOLAB Nov 2009 HYSYS %Error
% Vol °C

10 335.0 335.1 -0.04%
15 344.0 345.2 -0.36%
20 345.0 358.6 -3.93%
25 358.0 371.2 -3.69%
30 360.0 375.0 -4.18%
35 361.0 376.5 -4.28%
40 362.0 382.8 -5.74%
45 366.0 386.6 -5.62%
50 369.0 389.4 -5.54%
55 371.0 392.0 -5.65%
60 373.0 394.5 -5.78%
65 376.0 397.6 -5.75%
70 380.0 402.1 -5.81%
75 384.0 408.6 -6.41%
80 390.0 413.6 -6.04%
85 396.0 426.6 -7.72%
90 406.0 447 1 -10.12%
95 419.0 462.7 -10.42%
Promedio -5.39%

===HYSYS
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Figura 10 Grafica de curvas de destilacion Gasoleo Pesado
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4.5. Condiciones de Proceso
Aun cuando ya ha sido validada la simulacion con los resultados obtenidos de las

curvas de destilacibn ASTM D-86 que se mostré en las graficas anteriores; es
importante efectuar la comparacion de los resultados de flujos y rendimientos (Tabla
7) y perfiles de temperatura obtenidos de la simulacién contra los datos reales
ponderados del mes de noviembre/09 (Tabla 8) recabados por el sistema de control
distribuido de la planta atmosférica.

Tabla 7 Resultados de flujos y rendimientos de productos AA-T1

Comparacion de flujos y rendimientos de productos en la Torre Atmdsferica

Variable TAG ~ Unidades Nov-2009  HYSYS  %FEror
Carga de crudo FR-200 44560.00  44,560.00
Carga a Torre AA-T1 N/A 37,081.00  37,509.89
Gasolina Despuntada FR-209 8,619.36  8,150.11
Reflujo a Despuntadoras  FIC-220/221 987.87  1,100.00

% Rend. Nov 2009 % Rend. HYSYS
Nafta Primaria FR-255 11,603.24 1465011 - 26.0% 32.9%
Turbosina FRC-206 2,567.55  2,560.02 5.8% 5.7%
Kerosina FRC-203 5,292.53  4,250.09 11.9% 9.5%
Diesel FRC-205 558315  4,779.98 12.5% 10.7%
Gasoleo Pesado FIC-202 1,441.28  1,440.05 3.2% 3.2%
Residuo FR-210 17,985.39  16,950.17 40.4% 38.0%
BALANCE 4447314 44,630.42 100% 100%

Como se observa en la tabla anterior, los flujos y rendimientos obtenidos por la
simulacién son muy congruentes con los datos operativos reales; sin embargo es
importante sefialar que la mayor diferencia se observa en el rendimiento de Naftas y
esto es factible por las recientes modificaciones que se le realizaron a la torre
atmosférica AA-T1, cuyo propésito fue recuperar mayor volumen de gasolinas a
expensas de los destilados (Turbosina y Kerosina).

Para el propésito de este estudio sobre integracion térmica, el comportamiento de la
simulacion en esta planta atmosférica es muy aceptable, sin embargo para
complementar la validez de la misma se efectia el comparativo del perfil de
temperaturas de extraccion y retorno a la torre AA-T1, algunas de las cuales
interactdan con el tren de precalentamiento de crudo.
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Tabla 8 Comportamiento de temperaturas en Torre AA-T1

Comparacién de temperaturas en la Torre Atmésferica

Variable TAG Unidades Nov-2009 HYSYS % Error

Temp. Carga Crudo TIM_01 °C 346.20 346.00 0.1%
Temp. Domo TI2_11 °C 146.65 143.78 2.0%
Ext. Turbosina TI2_72 °C 194.80 198.19 -1.7%
Turbosina salida Agot. TI2_18 °C 156.73 163.48 -4.3%
Ext. Kerosina TI2_66 °C 224.40 229.39 -2.2%
Kerosina salida Agot. TI2_16 °C 214.40 210.21 2.0%
Ext. Diesel TI2_14 °C 286.90 293.0 -2.1%
Diesel salida Agot. TI2_17 °C 275.80 283.0 -2.6%
Ext. RIP TI2_68 °C 316.89 316.7 0.1%
Ret. RIP TI2_10 °C 161.70 161.7 0.0%
Ext. RIL TI2_65 °C 255.81 252.9 1.1%
Ret. RIL TI2_08 °C 125.01 127.1 -1.7%
Ext GOP TI2_96 °C 333.65 334.3 -0.2%
Salida Residuo Primario TI2_13 °C 336.30 336.7 -0.1%

4.6.Planta de Destilacién al Vacio “Al”

Para la simulacion de la Planta de Destilacion al Vacio “Al”, se tomaron los datos de
destilacion del Residuo Atmosférico obtenidos a través de los resultados de la
simulacion de la planta atmosférica. En el presente estudio se reproduce la operacién
de esta planta con las condiciones operativas reales para el mes de noviembre del
2009; sin embargo es importante comentar que se considerd una capacidad extra
para procesar residuo atmosférico proveniente de la planta primaria No. 5 TCC y de
tanques de almacenamiento. La capacidad de disefio de esta planta de vacio es de
46,000 BPD; en la actualidad y en condiciones normales de operacion esta planta
procesa un promedio de 27,648 BPD de residuo atmosférico, situacion con la que se
desarrollo la simulacion de esta planta (Figura 11).

=N FOR|=5c3

=* Entrada_a_T.Vacio

workzheet Strearn Mame || Entrada_a_T . acic
_____ o Wapour # Phase Fraction E.7713854=-003
E?D”pd;r't?:; Temperature [C] 38500000
Composition Fressure [kgfcm2_gl 035347305
tdolar Flows [kgmolesh] 335.E8E89
o KWalus Masz Flow [ka/h] 170926 25
""" UserVariables || Sd deal Lig Wal Flow [barrel/day] 27648.230
""" Hotes talar Enthalpy [k Akarole] -515922.36
""" Cost Parameters || palar Entropy [kJ/kgmole-C] 1960.6902
Heat Flaws [M kBt hr] -195.98693
Lig ol Flow @5td Cond [m34h] 182 94566
Fluid Package Basziz-1
Ltility Type
|

_— N
wWorksheet | Attachments J Diynamics J

Drefine from Other Stream...

| - =

Figura 11 Condiciones de entrada de carga a la Torre Al-T1
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Esta planta cuenta con una torre de destilacién al vacio que opera a 15 mm Hg abs.
y 53°C en el domo y 370°C y 25 mm Hg abs. en el fondo, actualmente esta
constituida por 3 secciones empacadas que son: Seccion de Gasoleo Ligero,
Seccion de Gasoleo Pesado y Seccion de Lavado. Sin embargo, para efectos de
simulacion se consideraron para el simulador que la zona empacada correspondia a
12 platos teodricos (Figura 12) considerando la eficiencia de los mismos.

Es también relevante comentar que esta torre opera en base “seca”, es decir no
cuenta con inyeccion de vapor de arrastre, lo que se asume que la recuperacion en
rendimientos de gasoleos debe ser menor a la de una torre de base “humeda”.
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— |
Ret.
GoLV
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et.
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GoRY 8 . GOLY
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— =~ 9 GOPY
ey
— ! 1
Carga

Residuo
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Figura 12 Torre de Destilacién al Vacio Al-T-1

4.7.Validacion de Simulacién mediante Curvas de Destilacién de Productos

Para determinar si el esquema generado en el Aspen HYSYS es confiable se realiza
el andlisis de resultados comparando las curvas de destilacion ASTM D-1160 de los
productos obtenidos en el simulador (Gaséleo Ligero de Vacio y Gaso6leo Pesado de
Vacio) contra los datos de laboratorio proporcionados por la Refineria
correspondientes a un promedio ponderado del 2009, lo anterior tomando como base
gue para el mes de noviembre/09, no se dispuso de la informacion de las
destilaciones técnicas de los productos de la torre de vacio.

Al comparar los resultados obtenidos en la simulacion en Aspen-HYSYS con los
datos reales de laboratorio (SICOLAB), se observa que los productos de la columna
de vacio estan dentro del intervalo esperado (< 10% error). En las siguientes tablas y
gréficas se presentan los comportamientos para cada uno de los productos.
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Tabla 9 Datos comparativos de destilacién Gaséleo Ligero Vacio

Gasoil Lig Vacio

ASTM D-1160 SICOLAB Nov 2009 HYSYS %Error
% Vol °C
10 325.0 347.5 -6.93%
15 331.0 354.8 -7.18%
20 338.0 362.7 -7.30%
25 344.0 371.4 -7.97%
30 351.0 380.7 -8.47%
35 357.0 389.8 -9.19%
40 363.0 397.6 -9.54%
45 367.0 404.5 -10.21%
50 371.0 409.7 -10.43%
55 376.0 414.8 -10.33%
60 382.0 420.8 -10.15%
65 390.0 428.3 -9.82%
70 399.0 438.5 -9.91%
75 405.0 451.0 -11.36%
80 410.0 463.6 -13.06%
85 417.0 472.2 -13.23%
90 424.0 477.3 -12.57%
95 443.0 480.2 -8.39%

Temp °C Gasoil Lig Vacio
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Figura 13 Gréafica de curvas de destilacion Gasdleo Lig. de Vacio
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Tabla 10 Datos comparativos de destilacién Gaséleo Pesado Vacio

Gasoil Pes. Vacio

ASTM D-1160 SICOLAB Nov 2009 HYSYS %Error
% Vol °C

10 402.0 385.7 3.59%
15 421.0 396.5 5.36%
20 441.0 406.3 7.45%
25 452.0 414.5 7.88%
30 463.0 4215 8.56%
35 468.0 426.8 8.40%
40 473.0 431.3 8.43%
45 477.0 435.9 8.23%
50 482.0 441.7 7.97%
55 484.0 449.2 6.80%
60 487.0 458.1 5.55%
65 520.0 468.9 7.34%

Gasoil Pes. Vacio

===HYSYS
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Figura 14 Grafica de curvas de destilacion Gasoleo Pes. de Vacio
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Cabe sefalar que los datos de operacién actual de la planta no corresponden al
disefio original, ya que actualmente esta planta esta operando por debajo de su
disefio; asi mismo la carga a la torre de vacio esta complementada con corrientes de
residuo atmosférico de otra planta atmosférica, la cual para esta simulacion se
consider6 un mismo comportamiento en la destilacion técnica de este residuo
primario.

El propodsito de esta simulacion, como ya se establecid en los objetivos del presente
trabajo, se limita Unicamente al esquema de simulacion del proceso de destilacidon
atmosférica y de vacio, para ser utilizada en un analisis de integracion y desempefio
energético. Adicionalmente a la validacion de la simulacion de la torre de vacio,
mediante el comparativo de las curvas de destilaciones técnicas de los productos, se
consideré efectuar un comparativo de flujos, temperaturas y rendimientos de los
productos obtenidos, con el fin de dar mayor certidumbre a la simulacion de esta

planta.
Tabla 11 Resultados de flujos y rendimientos de productos Al-T1

Comparacion de flujos y rendimientos de productos en la Torre de Vacio

Variable TAG  Unidades Nov-2009  HYSYS  %Error
Carga a Torre A-T1 FR-318 BPD 2738941 2764824  -0.9%
Residuo Atma planta Al FR-210 BPD 1798539 1694824  58%
Residuo Atm de Pta. TCC S/l BPD 940401 10,700.00 -13.8%
RefluoaDomo GOLV ~ FRC-306  BPD  17,975.88 17,0004  5.4%
Reflujo de GOPV FRC-305  BPD  17,730.00 14,299.71  19.3%
Reflujo Lav. GOPV FRC-335  BPD  3,669.09 263998  28.0%

% Rend. Nov 2009 % Rend. HYSYS
Gasoleo Lig Vacio FR-324 5,009.65 500000  0.2% 18.3% 18.1%
Gasoleo Pes Vacio FRC-350 5,385.89 506006  6.0% 19.7% 18.3%

Residuo de Vacio FR-328 13,817.93  17,579.00 -27.2% 50.4% 63.6%
BALANCE 421347 27,639.06 -14.1% 88.4% 100.0%

En la Tabla 11 se observa que los flujos y rendimientos de los productos obtenidos
por la simulacién son aceptables comparandolos con los datos operativos reales; sin
embargo, el rendimiento del Residuo de Vacio difiere con el flujo calculado por la
simulacién y esto es posible que sea afectado por las discrepancias en el flujo de
carga a la torre y el flujo total de sus productos, es decir existe una incertidumbre
importante en el balance de esta planta.

Como se ha mencionado el propésito es efectuar una integracion térmica, para lo
cual el comportamiento de la simulacion en esta planta de vacio es aceptable, para
complementar la validez de la misma, se presenta el comparativo del perfil de
temperaturas de extraccion y retorno a la torre Al-T1 (Tabla 12) algunas de las
cuales interactiian con el tren de precalentamiento de crudo.
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Tabla 12 Datos comparativos de destilacién Gaséleo Pesado Vacio Al-T1

Comparacion de temperaturas en la Torre de Vacio

Variable TAG Unidades Nov-2009 HYSYS % Error
Temp. Carga a Planta Al TI3_31/32 °C 382.28 385.00 -0.7%
Temp. Domo TRC-306 °C 52.97 53.00 -0.1%
Ext. GOLV TRC-326 °C 135.85 138.48 -1.9%
Ext. GOPV TI3_27 °C 276.61 272.50 1.5%
Ret. GOPV TI3_33 °C 160.18 163.00 -1.8%
Salida Residuo Vacio TI3_23 °C 370.11 365.64 1.2%
4.8. Tren de Precalentamiento de Crudo

Una vez validadas las simulaciones de las Plantas Atmosférica “AA” vy la de
Destilacion al Vacio “Al” se procedié a integrarlas, conectando las corrientes
involucradas con el tren de precalentamiento de crudo (Anexo B).

El analisis del tren de precalentamiento de crudo inicia con la recepciéon de crudo
mezcla por tuberia proveniente de tanques a 3.5 Kg/cm? man. y 27.1 °C,
precalentdndose hasta alcanzar la temperatura de 132.4°C para el desalado (Figura
15 y Figura 16), debido a la adicién de agua para la remocion de sales la temperatura
de salida de las Desaladoras disminuye aproximadamente 10°C.
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Figura 15 Tren de Precalentamiento | (27.1°C a 132.4°C)
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Figura 16 Tren de Precalentamiento Il (27.1°C a 132.4°C)

Por lo tanto la siguiente seccién del precalentamiento de crudo corresponde de las
Desaladoras hacia las Torres Despuntadoras iniciando con una temperatura de
123°C aproximadamente hasta llegar a las Torres Despuntadoras a una temperatura
de 190°C (Figura 17), donde debido a la separacion de los ligeros y la recirculaciéon
de naftas primarias, la temperatura disminuye aproximadamente 4°C.
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Figura 17 Tren de Precalentamiento Il (123°C a 190°C)
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En la siguiente seccidn del tren de precalentamiento la temperatura de la corriente de
crudo inicia con 186°C hasta alcanzar la temperatura de 230°C a la entrada del
Horno AA-F1 (Figura 18).
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Figura 18 Tren de Precalentamiento IV (186°C a 230°C)

Otra seccién de precalentamiento corresponde al residuo primario, el cual es
alimentado como carga a la torre de vacio, esta seccion inicia con una temperatura
de 181.6°C hasta alcanzar la temperatura de 260°C a la entrada del horno Al-H1
(Figura 19).
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Figura 19 Tren de Precalentamiento Residuo Primario V (181.6°C a 260°C)

El precalentamiento de cada de las secciones se efectia mediante el
aprovechamiento de las corrientes de productos de la Torre Atmosférica AA-T-1, los
reflujos (“pumparounds”) de la misma y las corrientes de residuo de vacio, y
recirculacion de gaséleo pesado y ligero de Vacio, de la Unidad de Destilacion al
Vacio "Al". En las siguientes figuras Figura 20 y Figura 21 se presentan los
Diagramas de la Simulacion de las Plantas Atmosférica “AA” y de Vacio “Al
integradas y el Diagrama de Simulacion del tren de precalentamiento de crudo
respectivamente.
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Figura 20 Esquema de Simulacién de Integracion de Plantas Atmosférica “AA” y de Vacio “Al”
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Figura 21 Esquema de Simulacion de Tren de Precalentamiento con Integracion al Proceso.
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Capitulo 5
5. Integracion Térmica

5.1. Red de Intercambio Actual

Para la aplicacion de la tecnologia Pinch en el tren de precalentamiento es necesario
el utilizar la sintesis de procesos para realizar un mejor uso de la energia con un
intercambio de calor, esto debe disminuir el costo del proceso.

El primer paso consiste en obtener un buen punto de inicio para el redisefio de la red,
gue reduce la necesidad de evaluar alternativas de redes que no sean factibles en el
proceso. El objetivo de este estudio es utilizar el area 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 servicios, utilizando el tiempo de retorno de la inversion como
una herramienta de decision para un futuro proyecto.

Se cuenta con una serie de enfriadores con agua que tienen el propdsito de
mantener las condiciones de temperatura necesarias en diferentes secciones del
proceso y para almacenamiento de los productos de estas plantas de proceso. En la
Tabla 1 se presentan la relacién de los 14 equipos de enfriamiento existentes en la
red de intercambio de calor.

Tabla 1 Equipos de servicio de enfriamiento en red existente

Intercambiadores de Enfriamiento en Tren de Precalentamiento

No. TAG Fluido x Tubos Fluido x Envolvente
1 AAE9 Agua Diesel
2 AAES8 Agua Kerosina
3 AAE101 Agua Gasoleo Pesado
4 Al-E4A Gasoleo Pesado Vacio Agua
5 Al-E4B Gasoleo Pesado Vacio Agua
6 Al-E5 Agua Gasoleo Pesado Vacio
7 AA-E-16 Agua Recirc. Interm. Pesada
8 AAE10 Agua Recirc. Interm. Ligera
9 AAE11 Agua Turbosina
10 Al-E-ACIII. Gasoleo Ligero Vacio Agua
11 Al-E-7/8. Agua Gasoleo Ligero Vacio
12 Al-E4CI/II residuo de vacio Agua
13 Al-E-105 Agua Gasoleo Pesado Vacio
14 Al-E-106. Agua Gasoleo Ligero Vacio
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El tren actual de precalentamiento de crudo involucra 20 intercambiadores proceso-
proceso y dos hornos AA-F1 y Al-F1 de las Plantas Atmosférica y de Vacio
respectivamente. Los equipos de intercambio de calor que conforman a esta red se
muestran en la siguiente Tabla 2.

Tabla 2 Equipos de intercambio de calor en red existente

Intercambiadores de Proceso en Tren de Precalentamiento

Area Disefio
No. TAG  m2(Data

Sheet)
AAEL 132.32 30%  27.06 3346 15673 5311 Crudo Turhosina
AAE4 132.32 2615 8446 8940 33300 21803  Cudo  GasoleoPesado
A-E103 105.85 3603 11849 13229 222.06 208.89  Crudo  Residuode Vacio
A-E-102AB  1007.90 19445 20400 23055 28991 22206  Crudo  Residuode Vacio
AA-E-TGH 26463 8941 13176 18967 336.30 20489  Cudo  ResiduoAtm
AA-ES 132.32 1969 8940 11952 22564 16379  Crudo  Gasoleo Pes. Vacio
AA-ETDIC 35181 8940 13176 189.67 336.30 20490  Cudo  ResiduoAm
AAE3A 264.63 13788 5595 8446 25580 13015  Crudo  Recirc. nterm Lig.
9 AE-LAD 67248 2510 18161 18748 276.60 267.56 Residuo Atm Gasoleo Pes. Vacio
10 AAE2A 264.63 4715 4601 5595 27580 217.96  Crudo Diesel
11AAEGA 13232 3286 12000 13176 31676 163.89  Crudo  Recirc. hterm Pes.
12 AFE3A-D 73475 26,124 19598 25848 375.00 289.91 ResiduoAtm. Residuo de Vacio
13 AA-E-5A 132.32 1426 8040 11746 22564 16804  Crudo  Gasoleo Pes. Vacio
14 AI-E2AB 217.93 3637 18748 19598 276.60 229.03 Residuo Atm. Gasoleo Pes. Vacio
15 AI-E-104 261.60 3713 11849 13252 20889 19551  Crudo  Residuode Vacio
16 AA-E-TBIA 35181 9251 13469 19250 33630 20012  Cwdo  ResiduoAm
17 AAE-TFIE  264.63 9.254 13469 19251 33630 200.08  Cudo  ResiduoAm
18 AA E6 132.32 3284 12300 13469 31676 164.00  Crudo  Recic. hterm Pes.
19 AAEIAIB  264.63 5951 3346 4601 21440 12836  Crudo Kerosina
20 AI-E10IA/B 733,55 11632 18600 20400 267.56 22564  Crudo  Gasoleo Pes. Vacio

Q  ColdTin Cold Qut HotTin HotTOQut Fluidox  Fuido x
(MMBtu/hr) — (°C) (‘) (C) (’C)  Tubos  Envolvente

o N o O BB LW D e
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En el Capitulo anterior se obtuvo el tren de precalentamiento de crudo considerando
la simulacion por medio de Aspen-HYSYS de las plantas integradas. Por medio de
Aspen Energy Analizer se importaron las corrientes del tren de precalentamiento
para simular el estado de la red de calor actual. (Figura 1).

# Extraction Wizard: SIMULACION DE TREN DE PRECALENTAMIENTO CRUDO 09MARZO10 SIN NAFTA COND ... | &2
Steps Estraction Wizard
Start The following steps will lead you through the estraction process;
Select File Select the utiities file, economic fie, and the Simulation file.
Set Options Set detailed options for extraction,
Select Flowshest Select the fowsheet(z) to be extracted.
bodify Ukiliies todify the Ltilties to be added.
Muodify Heaters Select the utilities to be used with the heaters,
Muodify Coolers Select the utilities to be used with the coolers.
E conomic Data Select economic data for heat exchanger.
Firish Dane
Flease read through the tips to ens urate extraction, Tips
5 ‘ Mest » |

Figura 1 Extraccién de la Red de Calor Actual

Los datos de las corrientes que se extrajeron del tren de precalentamiento se
presentan en la Tabla 3, cabe comentar que sirvieron de base para los calculos
siguientes, se tomé en consideracién que los valores tanto de capacidad calorifica
(Cp) como del coeficiente de transferencia de calor individual (h), estos cambian con
la temperatura, por eso fueron divididas las corrientes principales frias para obtener
una mejor caracterizacion y valores mas reales, ya que no seria valido el realizar un
promedio entre estas corrientes debido a que abarca un gran intervalo de
temperatura.
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10

11

12

13

14

15

16

17

Tipo

Caliente

Caliente

Caliente

Caliente

Caliente

Fria

Fria

Fria

Caliente

Caliente

Fria

Fria

Caliente

Caliente

Caliente

Caliente

Caliente

Tabla 3 Corrientes de lared de calor actual

Ts (°C)

214.4
137.2

275.8
170.0

375.0
273.0

255.8
190.7

156.7
84.1

27.1
79.7

123.0
152.7
181.1

120.0
149.2
182.2

135.8
96.4

135.8
96.7

186.0
204.0
225.4

181.6
284.1

333.0
193.5

276.6
168.9

276.6
220.4

336.3
267.4

316.8
237.5

Tm (°C)

137.2
60.7

170.0
70.8

273.0
157

190.7
125.0

84.1
50.0

79.7
132.4

152.7
181.1
192.5

149.2
182.2
189.7

96.4
61.2

96.7
53.0

204.0
225.4
346.0

284.1
384.5

193.5
57.3

168.9
61.0

220.4
160.5

267.4
202.5

237.5
161.7

Q (MMBTU/hr)
Segmento
5.410
4.679

8.627
6.845

32.028
32.193

7.521
6.799

2.208
0.911

24.986
27.881

8.333
8.410
5.047

8.163
9.753
3.251

2.498
2.081

8.900
9.196

11.632
15.910
82.692

43.842
48.567

3.174
2.515

8.234
6.956

15.591
15.333

19.492
16.895

3.585
3.076

Q (MMBTU/hr)
Total

10.090

15.472

64.221

14.320

3.119

52.867

21.789

21.167

4.579

18.096

110.234

92.410

5.689

15.190

30.924

36.386

6.661
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5.2. Determinacion de la ATmin del Proceso.
Una vez identificadas las corrientes se procedid a analizar los equipos que
intercambian calor a fin de identificar el ATmin al que la red fue disefiada, este
andlisis mostré que el minimo acercamiento se dio en los equipos Al-E-102AB
gue tienen un ATmin de 18.1°C tal como se presenta en la Tabla 4, es por ello que la
red se analizara a esta ATmin.

Tabla 4 AT minima del proceso.

Intercambiador AT CC AT CF
AAE1 123.3 26.0
AAE4 243.6 133.6
AI-E103 89.8 90.4
Al-E-102AB 59.4 18.1
AA-E-7G/H 146.6 73.1
AA-E-5 106.1 74.4
AA-E-7D/C 146.6 73.1
AAE3A 171.3 74.2
Al-E-1-A/D 89.1 85.9
AAE2A 219.9 172.0
AA_E_6A 185.0 43.9
AIE3-A-D 116.5 93.9
AA-E-5A 108.2 78.6
Al-E-2A/B 80.6 41.6
Al-E-104 76.4 77.0
AA-E-7B/A 143.8 65.4
AA-E-TFIE 143.8 65.4
AA_E6 182.1 41.0
AAE1A1B 168.4 94.9
AI-E101A/B 63.6 39.6
5.3. Determinacion de requerimientos minimos.

Como ya se obtuvo el ATmin. del proceso, se procede por medio de un analisis Pinch
a determinar los requerimientos minimos de los servicios de calentamiento y de
enfriamiento, con este analisis podremos observar cOmo se encuentra el sistema
actual y con esto conocer las deficiencias con las cuales cuenta la red.

En la Figura 2 se muestra la grafica de las curvas compuestas, la cual se construy6 a
partir de los datos de la Entalpia vs Temperatura, la linea superior nos representa las
corrientes calientes y la inferior se construye con los datos respectivos a las frias.
Estas curvas nos permiten observar los requerimientos de servicios minimos,
requiriendose para este caso de estudio solo el requerimiento de servicio de
calentamiento, ya que no presenta punto de pliegue.
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Figura 2 Curvas Compuestas
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Como se mencion6 en parrafo anterior, las curvas compuestas indican que solo
se presenta el requerimiento minimo de servicio de calentamiento; sin embargo, el
simulador Aspen Energy Analizer también reporta los valores calculados sobre los
consumos actuales por el servicio de calentamiento y enfriamiento (Tabla 5)

Tabla 5 Consumos actuales de servicios de Calentamiento y Enfriamiento

Mebwork Perfarmance

| HEN
Heating [k kBt | 138.7
Coaling [MAEBtuhr] | B4.93

Para validar el consumo por el servicio de calentamiento que resulta de la
simulacion que es de 138.7 MMBtu/hr, se hace la comparacion con lo reportado
por la Refineria de Salamanca en la BDR (Base de Datos de Pemex Refinacion)
para las plantas Atmosféricas “AA” y de Vacio “Al” correspondiente al mes de
noviembre de 2009 (Tabla 6)

Tabla 6 Validacion de simulacién de consumo de energia gas combustible.

NOV-OREAL  NOV-09 SIMULACION
0
RS VMBWUMes MVBthr  MMBtuhr O

SAPRE PRIMARIA #5AA

‘10023 GAS SECO COMBUSTIBLE 44,059 61.194
‘SADVC PREPARADORA DE CARGA # 3 Al
‘10023 GAS SECO COMBUSTIBLE 60,375 83.854

TOTAL CONSUMO DE ENERGIA GAS COMB. [IREY! 145.048 138.695 4.38%

Como se puede observar, la simulacién calcul6 un consumo de energia de gas
combustible de 138.7 MMBtu/hr para la red actual y el consumo real reportado del
mes de noviembre fue de 145.048 MMBtu/hr, resultando un error de 4.38%; por lo
que podemos considerar que esta diferencia es muy admisible debido a las
condiciones operativas no estables e incertidumbres en las mediciones,
concluyendo que la simulacion reproduce en forma aceptable la red de
intercambio de calor actual.

Con respecto al consumo de servicio de enfriamiento la simulacion reporta un
consumo actual de 64.98 MMBtu/hr, representando que las plantas registran
consumos de enfriamiento mayores al requerimiento minimo, debido a que no se
estan aprovechando adecuadamente las corrientes del proceso; por lo tanto el
objetivo es disminuir el servicio de calentamiento aprovechando las corrientes que
utilizan servicios de enfriamiento, lo cual a su vez debera reducir el consumo de
agua de enfriamiento.
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Se puede observar que existen doce -corrientes calientes que requieren
enfriamiento y cinco corrientes frias que requieren calentamiento. Se obtuvieron
datos de capacidad calorifica por flujo (MCp) y coeficientes de calor de pelicula
(h) para diferentes intervalos de temperatura, dividiendo las corrientes originales
en segmentos para tener una mejor caracterizacion de sus propiedades.

Es conveniente indicar que las lineas auxiliares de agua de enfriamiento que se
muestran en la red solo tienen un cabezal, situacion por la cual aparecen 14
lineas de agua de enfriamiento que corresponden a los 14 enfriadores
considerados en la red actual, ya que estos no se encuentran en serie, debido a
que el agua de enfriamiento no lleva una ruta consecutiva de circulacion por la
red.

En la Figura 3 se muestra una curva que corresponde al area de los
intercambiadores contra energia en funcion de la AT, donde el area se refiere a la
superficie minima que se requiere para el servicio de calentamiento. Se observa
que a menor requerimiento de servicio de calentamiento mayor sera el area
requerida.

Range Targets

8.00e+003 <
,--.7.5lile+003% '%‘\
ol E
7 00e+003 \
B ﬁ\
%5.505&003—2 °
g 6.00 uuaé \ b N
- At kK Area Actual= 6554.75 m2
< 550e+003 Q=138.7 MMBTU/hr
© E \E\
o 3
E 5.00e+003 3 \;L
T 45004003 -
E 4.|:me+uu3§
0 3508+003 3 S

é Tt
3.008+003 Frrrrrrrrbrrrreer b SNSRI IS NN S e =
70 80 90 100 110 120 130 140 150 160 170
==+ Shell And Tube Area Target
Hot Utility Target (MMBtu/hr)

Figura 3 Gréfica de Area vs Requerimientos de Servicios de Calentamiento

En la Figura 4 se presenta el arreglo de la red de intercambio de calor actual
representada por medio del simulador, observandose que no presenta Pinch, tal
como se indicé anteriormente.
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Figura 4 Red de Intercambio de Calor Actual
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Es importante sefialar que el area de disefio de los intercambiadores existentes
generalmente es mayor con respecto al area requerida actualmente por el proceso;
en parte esto se debe a que el area instalada corresponde a un disefio de operacion
de 60,000 MBD para la planta atmosférica y esta condicion de red de intercambio de
calor actual se encuentra operando a una carga de 44,560 BPD.

Como el propésito de este estudio es proponer alternativas de mejora en el
desempeiio energético del tren de precalentamiento en estas plantas, a partir del
grafico anterior y conociendo la ubicacion de la red actual se realizan los siguientes
analisis para disminuir el consumo de energia en el servicio de calentamiento.

Con respecto al agua de enfriamiento, se presenta en cada una de las propuestas un
analisis de ahorro en el consumo de agua y como consecuencia de 1o mismo, nos
representa un ahorro econémico por el tratamiento de estas aguas, ya que a mayor
consumo sera mayor el volumen que requiera tratamiento a fin de cumplir con las
normatividades ambientales de este efluente.
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5.4. Desarrollo de propuestas de redes de intercambio de calor

5.5. Propuesta No. 1
Como andlisis inicial de la red actual, se propone adicionar un nuevo equipo de
intercambio de calor en la corriente fria “Crudo Desaladora2_a Despuntadora Sur” y
la corriente caliente “Residuo de Vaciol a Resid Vacio Producto”, con esta adicion
de este equipo en la red se logra aumentar la temperatura que llega al horno de la
Torre de Vacio de 258.5°C a 279.4°C, lo que disminuye el consumo de combustible.

Los consumos de servicios alcanzados con esta propuesta se indican en la Tabla 7,
observandose una reduccion en el consumo de servicios de calentamiento del caso
base de 138.7 a 129.8 MMBTU/hr y el de enfriamiento de 64.98 a 56.04 MMBtu/hr.

Tabla 7 Servicio de calentamiento y enfriamiento Propuesta 1

Hebwork, Perfarmance

HEM
Heating [MBtulhr] 129.8
Coaling [MEEB Lk AE.04

El equipo propuesto se muestra en el siguiente esquema (Figura 5), siendo el area
de este nuevo intercambiador de 226.30 m2, por lo que el area de la red existente se
incrementaria de 6,554.75 a 6,781.05 m2. En el anexo C se presenta la hoja de
datos calculada para este intercambiador 1IN_Prop_1 mediante el Aspen Exchanger
Designer and Rating.

Resid.
Vac_1

Crudo 1-N_Prop_1

Desalado2 Duty 10.003525 | MMBtu/hr
1-N_Prop_1 Tube Side Feed Mass Flow 1.236e+005 | kag/h

Shell Side Feed Mass Flow 1.111e+005 | kag/h

Tube Inlet Temperature 1200 | C

Tube Qutlet Temperature 1556 | C

Shell Inlet Temperature 1955 | C

Shell Qutlet Temperature 1570 | C
Crudo Resid. Ft Factor 0.9903
DesaladoZa Vac_1a

Figura 5 Equipo 1N de la Propuesta 1
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Con la adicion de este nuevo equipo, es necesario realizar el cambio de servicio del
intercambiador AA-E-7G/H, como se indica en la siguiente Tabla 8

Tabla 8 Cambio de servicio de intercambiadores propuesta 1

renDicenn Actual Propuesta 1 Area
Intercambiador m2(Data Sheet) Requerida
Cold Stream/Hot Stream Cold Stream/Hot Stream  Prop. 1(m2)
AA-E-7GH 264,63 Crudo Desgladp/Resnduo Re5|du9 anayo ' 20970
Primario Carga/Residuo Primario

En la Tabla 9 se presenta el area calculada para todos los intercambiadores de la
propuesta 1, se indica el area de disefio y la calculada para las nuevas condiciones.

Tabla 9 Evaluacion de Area de Intercambiadores propuesta 1

Area Disefio  Area calculada (m?)

Intercambiador (m2) Aspen Exch.
Data Sheet Designer
AAE1 132.32 75.80
AAE4 132.32 45.90
AlI-E103 105.85 73.50
Al-E-102AB 1007.90 853.30
AA-E-7G/H 264.63 209.70
AA-E-5 132.32 88.50
AA-E-7D/C 351.81 163.70
AAE3A 264.63 160.20
Al-E-1-A/D 672.48 476.80
AAE2A 264.63 70.20
AA E 6A 132.32 117.80
Al-E3-A-D 734.75 419.40
AA-E-5A 132.32 88.50
Al-E-2A/B 217.93 117.20
Al-E-104 261.60 104.30
AA-E-7B/A 351.81 163.70
AA-E-7F/E 264.63 163.70
AA E6 132.32 64.20
AAE1A1B 264.63 143.20
AI-E101A/B 733.55 330.80
1-N 226.3

Pudiendo observar que los intercambiadores de calor existentes en la red no
requieren de un aumento de area, solo se considero el area del nuevo equipo.
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5.5.1. Consumo de Servicios
Con respecto al consumo de agua de enfriamiento, se consideré una temperatura de
disefio de entrada de 30°C y de 40°C a la salida, una capacidad calorifica de 1 cal/g
°C y no se consideraron perdidas de calor en los enfriadores.

Para esta propuesta 1; como se indico en la Tabla 5.8, se redujo el consumo de agua
de enfriamiento de 64.98 a 56.04 MMBtu/hr, para expresar esta reduccion como flujo
de agua de enfriamiento en GPM y en base a que no se cuenta con medidores de
flujo para esta variable, se considero lo siguiente:

Q
Q =m=x*Cp * AT mch*AT
Caso Actual
Tent=" 300 °C
Q= 64,975,771.36 Btu/hr Tsal= 400 °C
16,373,621,244.98 cal/hr Cp= 100 calg °C

Densidad=  1.00 g/cm’
Propuesta 1

Tent= 30.0 °C
Q= 56,035,057.13 Btu/hr Tsal= 40.0 °C
14,120,598,841.90 cal/hr Cp= 1.00 callg °C
Densidad= 1.00 glem’

Servicio Caso Actual Propuesta 1 Reduccion

Agua de Enfriamiento (GPM) 7,209.11 6,217.13

Con respecto al gas combustible, la reduccién fue de 138.7 a 129.8 MMBTU/hr; sin
embargo con el propdsito de expresar estas variables en consumo en m%hr se
consideraron las siguientes expresiones:

Caso Actual
Q= 138,695,233.78 Btu/hr Poder Calorifico= 11,023.00 callg
34,950,615,881.98 cal/hr Densidad Gas= 0.60 kg/m3
Propuesta 1
Q= 129,754,519.55 Btu/hr Poder Calorifico= 11,023.00 callg
32,697,593,478.90 cal/hr Densidad Gas= 0.60 kg/m3

Servicio Caso Actual Propuesta 1 Reduccion

Gas Combustible (m*hr) 5,284.50 4,943.84 340.65

En el Figura 6 se presenta el arreglo de esta red de intercambio de calor propuesta
No. 1.
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Figura 6 Red de Intercambio de Calor Propuesta 1
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5.6. Propuesta No. 2
En esta propuesta se propone adicionar cuatro nuevos equipos de intercambio de
calor y un incremento de area de un equipo, con este arreglo se aumenta la
temperatura de entrada al horno de la Torre de Vacio de 258.5°C a 286.1°C; asi
también se incrementa la temperatura de entrada al horno de la Torre Atmosférica
de 230.5°C a 243.6°C.

Los consumos de servicios alcanzados con esta propuesta se indican en la Tabla
10, observandose una reduccién en consumo de servicios de calentamiento del
caso base de 138.7 a 117.8 MMBTU/hr y el de enfriamiento de 64.98 a 44.10

MMBtu/hr.
Tabla 10 Servicio de calentamiento y enfriamiento Propuesta 2

MHebwark, Performance

HEM
Heating [MbB b 117.8
Coaling [MBtushr] 4410

Los cuatro equipos nuevos propuestos se muestran en los siguientes esquemas
(Figura 7, Figura 8, Figura 9 y Figura 10). En el anexo C se presentan las hojas de
datos calculadas para estos equipos mediante el Aspen Exchanger Designer and
Rating.

Para el intercambiador de calor 1IN_Prop2 el area calculada es de 169.50 m2.

GOLY
T NP2 1N_Prop2

Duty 1.8946247 | MMBtu/hr
Tube Side Feed Mass Flow | 2.472e+005 | kg/h
Shell Side Feed Mass Flow | 1.063e+005 | kg/h

Crudo
Entrada
NP2

[ N_Prop2

Tube Inlet Temperature 1185 |C
Tube Outlet Temperature 1220 | C
Shell Inlet Temperature 1358 | C
Shell Outlet Temperature 1217 | C
Crudo GoLv | Ft Factor 0.9618
Entrada 1NP2a
1NP2a

Figura 7 Equipo 1N de la Propuesta 2

El primer equipo 1N se ubicaria en la corriente fria de “Crudo Entrada a las
Desaladoras” y estaria localizado entre la salida de la ramificacion de los
Intercambiadores AA-E-5/5A y el Intercambiador AI-E-104 y en la corriente
caliente “GOLV2_a GOLV a Domo” antes del enfriador Al-E-7/8.
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Para el intercambiador de calor 2N_Prop2 el area calculada es de 271.90 m2.

y Diesell a Tgs

a

Crudo Desalado?

¢ 2N_Prop2

L L 4

Crudo
Desalado?a

Diesell
aTgsa

2N_Prop2
Duty 6.6766836 | MMBtu/hr
Tube Side Feed Mass Flow | 1.236e+005 | kg/h
Shell Side Feed Mass Flow | 3.169e+004 | kg/h
Tube Inlet Temperature 120.0 | C
Tube Outlet Temperature 1440 | C
Shell Inlet Temperature 2180 | C
Shell Qutlet Temperature 129.7 | C
Ft Factor 0.9585

Figura 8 Equipo 2N de la Propuesta 2

El segundo equipo 2N se localizaria en la entrada de la corriente fria “Crudo
desal2 a Crudo a Desp. Sur” antes del AA-E-6A y en la corriente caliente “Diesel1

a Diesel a TQS” entre AA-E-2A y el enfriador AA-E-9.

Para el intercambiador de calor 3N_Prop2 el area calculada es de 199.20 m2.

GOPV
Product._

Crudo
Desalado2b

IN_Prop2

GORPV
Productota

Crudao
Desalado2c

3N_Prop2
Duty 4.8833749 | MMBtu/hr
Tube Side Feed Mass Flow | 1.236e+005 | kg/h
Shell Side Feed Mass Flow | 3.025e+004 | kg/h
Tube Inlet Temperature 1554 | C
Tube Outlet Temperature 1720 | C
Shell Inlet Temperature 229.0 (C
Shell Outlet Temperature 1626 | C
Ft Factor 0.9098

Figura 9 Equipo 3N de la Propuesta 2

El tercer equipo 3-N se localizaria en la corriente fria “Crudo desal2 a Crudo a
Desp. Sur” después del AA-E-6A y antes del equipo 4N y en la corriente caliente

“GOPYV Product1 a GOPV Producto” entre Al-E-2A/B y el enfriador Al-E-4B.
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Para el intercambiador de calor 4N_Prop2 el area calculada es de 334.80 m2.

ResVacl T
¥ o vact 1o 4N_Prop2
Duty 5.3615663 | MMBtu/hr
Tube Side Feed Mass Flow 1.236e+005 | kg/h
Shell Side Feed Mass Flow 1.111e+005 | kg/h

Crudo
Desalado2d

4N_Prop?2

Tube Inlet Temperature 1720 | C
Tube Qutlet Temperature 189.7 | C
Shell Inlet Temperature 211.0|C
Shell Outlet Temperature 1911 C
Crudo Res.
Desaladoze  Vac.1a Ft Factor 0.9628
Producto

Figura 10 Equipo 4N de la Propuesta 2

El cuarto equipo 4-N se localizaria en la corriente fria “Crudo desal2 a Crudo a
Desp. Sur” después del 3-N y en la corriente caliente “Res.Vac1 a Resid Vacio
Prod.” entre Al-E-103 y el Al-E-104.

Para esta propuesta No. 2 es necesario realizar algunos cambios de servicio en
los siguientes intercambiadores, tal como se muestra en la Tabla 11.

Tabla 11 Cambio de servicio de intercambiadores propuesta 2

: o Actual Propuesta 2 Area
Intercambiador AleaDiseno R ([o}
m2(Data Sheet)  Cold Stream/Hot Stream  Cold Stream/Hot Stream equerida
Prop. 2(m2)
Crudo Entrada/Residuo de Residuo Prim.
LS 33 Vacio Carga/Residuo de Vacio LY
AA-E-TGH 264.63 Crudo Des_aladp/Readuo Crudo Dgsp./_ReS|duo 198.20
Primario Primario
AA-E-TD/C 35181 Crudo Des_alad_o/ReS|duo ReS|du9 ana_no _ 206.80
Primario Carga/Residuo Primario

En la Tabla 12 se presenta el area calculada para todos los intercambiadores de
la propuesta No. 2 y se indica el area de disefio y la calculada para las nuevas
condiciones.
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Tabla 12 Evaluacion de Area de Intercambiadores propuesta 2

Area Disefio  Area calculada (m?)

Intercambiador (m2) Aspen Exch.
Data Sheet Designer
AAE1 132.32 75.80
AAE4 132.32 45.90
Al-E103 105.85 283.40
Al-E-102AB 1007.90 939.40
AA-E-7G/H 264.63 198.20
AA-E-5 132.32 88.50
AA-E-7D/C 351.81 206.80
AAE3A 264.63 160.20
Al-E-1-A/ID 672.48 474.00
AAE2A 264.63 70.20
AA E 6A 132.32 72.90
Al-E3-A-D 734.75 441.40
AA-E-5A 132.32 88.50
Al-E-2A/B 217.93 155.00
Al-E-104 261.60 68.70
AA-E-7B/A 351.81 163.70
AA-E-7F/E 264.63 163.70
AA E6 132.32 64.20
AAE1A1B 264.63 143.20
Al-E101A/B 733.55 335.10
1-N 169.50
2-N 271.90
3-N 199.20
4-N 334.80

Pudiendo observar que los intercambiadores de calor existentes en la red
requieren de un incremento de area en el intercambiador Al-E-103, siendo
necesario adicionar 2 corazas de 105.85 m2, asi como considerar el area de los
nuevos intercambiadores que es de 975.4 m2; por lo que el area de la red se
incrementa de 6,554.75 a 7,741.86 m2.

5.6.1. Consumo de Servicios
Con respecto al consumo de agua de enfriamiento, se considera una temperatura
de disefio de entrada de 30°C y de 40°C a la salida, una capacidad calorifica de 1
cal/g °C y no se consideraron perdidas de calor en los enfriadores.

Para esta propuesta 2; como se indicé en la Tabla 5.10, se redujo el consumo de
agua de enfriamiento de 64.98 a 44.10 MMBtu/hr, para expresar esta reduccion
como flujo de agua de enfriamiento en GPM y en base a que no se cuenta con
medidores de flujo para esta variable, se consideré lo siguiente:
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Q

Q =m=x*Cp* AT m—Cp*AT
Caso Actual
Tent= 300 °C
Q= 64,975,771.36 Btu/hr Tsal= 400 °C
16,373,621,244.98 cal/hr Cp= 100 calg °C

Densidad= 100  g/cm®
Propuesta 2
Tent= 300 °C
Q= 44,098,338.51 Btu/hr Tsal= 400 °C
11,112,595,928.93 cal/hr Cp= 100 calg °C

Densidad=  1.00 g/cm®

Servicio Caso Actual Propuesta 2 Reduccién

Agua de Enfriamiento (GPM) BErgvie Rk 4,892.74 2,316.37

Con respecto al gas combustible, la reduccion fue de 138.7 a 117.8 MMBTU/hr;
sin embargo con el propésito de expresar estas variables en consumo en m*hr se
consideraron las siguientes expresiones:

Caso Actual
Q= 138,695,233.78 Btu/hr Poder Calorifico= 11,023.00 callg
34,950,615,881.98 cal/hr Densidad Gas= 0.60 kg/m3
Propuesta 2
Q= 117,814,187.47 Btuhr Poder Calorifico= 11,023.00 callg
29,688,679,989.01 cal/hr Densidad Gas= 0.60 kg/m3

Servicio Caso Actual Propuesta 2 Reduccion

Gas Combustible (m¥hr) 5,284.50 4,488.90 795.60

En el Figura 11 se presenta el arreglo de esta red de intercambio de calor
Propuesta No.2.
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Figura 11 Red de Intercambio de Calor Propuesta 2

103




5.7. Propuesta No. 3
En esta propuesta se propone adicionar tres nuevos equipos de intercambio de calor
y un aumento de area en un equipos, con este arreglo se aumenta la temperatura de
entrada al horno de la Torre de Vacio de 258.5°C a 294.7°C; asi también se
incrementa la temperatura de entrada al horno de la Torre Atmosférica de 230.5°C a
240.5°C.

Los consumos de servicios alcanzados con esta propuesta se indican en la Tabla 13,
observandose una reduccién en consumo de servicios de calentamiento del caso
base de 138.7 a 115.8 MMBTU/hr y el de enfriamiento de 64.98 a 42.06 MMBtu/hr.

Tabla 13 Consumo servicio de calentamiento y enfriamiento Propuesta 3

Mebtwark Performance

HEM
Heatirg [t Etushr] 115.8
Cooling [MB k] 42 06

Los tres equipos nuevos propuestos se muestran en los siguientes esquemas (Figura
12, Figura 13 y Figura 14). En el anexo A se presentan las hojas de datos calculadas
para estos equipos mediante el Aspen Exchanger Designer and Rating.

Para el intercambiador de calor 1IN_Prop3 el area calculada es de 230.30 m2.

Diesel 1N_Prop 3
Prop Duty 10.646315 | MMBtu/hr
o ’ Tube Side Feed Mass Flow 2.472e+005 | kg/h
?ﬂ‘rada ‘ IN_Prop 3 Shell Side Feed Mass Flow 3.169e+004 | kg/h
Prop 3 Tube Inlet Temperature 46.01 | C
Tube Outlet Temperature 68.22 | C
Shell Inlet Temperature 218.0 | C
Shell Qutlet Temperature 70.00 | C
Ft Factor 0.9689

Crudo
Entrada
1N
Prop 3a

Diesel
1NP3a

Figura 12 Equipo 1N de la Propuesta 3

El primer equipo 1-N se ubicaria en la corriente fria de “Crudo Entrada a las
Desaladoras” y estaria localizado entre la salida del Intercambiador AA-E-1A1B vy el
Intercambiador AA-E-2A 'y en la corriente caliente “Diesell a Diesel a TQS” antes del
enfriador AA-E-9.
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Para el intercambiador de calor 2N_Prop3 el area calculada es de 204.40 m2.

ResVaci_To 2N_Prop 3

o Duty 8.8250285 | MMBtu/hr
Tube Side Feed Mass Flow 1.236e+005 | kg/h
Shell Side Feed Mass Flow 1.111e+005 | kg/h

Crudo Desalado;
a Desp Sur

2N_Prop 3

Tube Inlet Temperature 1200 | C

Tube Qutlet Temperature 1515 |C

Shell Inlet Temperature 198.0 | C

Shell Qutlet Temperature 1643 | C

Ft Factor 0.9070
Desainaz  RESVact.To

a Desp
Sura

Figura 13 Equipo 2N de la Propuesta 3

El segundo equipo 2-N se ubicaria en la corriente fria de “Crudo Desal2 a Crudo a
Desp.Sur” y estaria localizado en la entrada de la corriente y antes del
Intercambiador AA-E-6A y en la corriente caliente “Res.Vacl a Resid Vacio Prod.”
entre el equipo Al-E-104 y el enfriador Al-E-4CI/II.

Para el intercambiador de calor 3N_Prop3 el area calculada es de 164.70 m2.

OPV Producto
P3 3N_Prop 3

Duty 3.1816741 | MMBtu/hr
Tube Side Feed Mass Flow 2.140e+005 | kg/h
3N_Prop 3 Shell Side Feed Mass Flow 3.025e+004 | kg/h

Crudo Despuntado

Tube Inlet Temperature 186.0 | C
Tube Outlet Temperature 1896 |C
Shell Inlet Temperature 2370 |C
Shell Qutlet Temperature 195.0 |C
Crudo GOPV Ft Factor 0.9423
Desp Producto
p3 Pla

Figura 14 Equipo 3N de la Propuesta 3

El tercer equipo 3-N se ubicaria en la corriente fria de “Crudo Despuntado a Crudo a
Torre Atm” y estaria localizado en la entrada de la corriente y antes del
Intercambiador AI-E-104 y en la corriente caliente “GOPV Productl a GPOV
Producto.” entre el equipo Al-E-2A/B y el enfriador Al-E-4B.
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Para esta propuesta No. 2 es necesario realizar algunos cambios de servicio en los
siguientes intercambiadores, tal como se muestra en la Tabla 14.

Intercambiador

Area Disefio
m2(Data Sheet)

Actual

Cold Stream/Hot Stream

Tabla 14 Cambio de servicio de intercambiadores propuesta 3

Propuesta 3

Cold Stream/Hot Stream

Area
Requerida
Prop. 3(m2)

Crudo Entrada/Residuo de

Residuo Prim. Carga/Residuo

AE103 105.85 . . 103.90
Vacio de Vacio
AA-E-7GH 264.63 Crudo Desgladp/Resmuo Residuo Prlm. Ca_rga/ReS|duo 261.30
Primario Primario
AAE-5 132.32 Crudo Entrada/PA Gopy | Residw0 Prc';"(")ap"\‘/’ Carga/PA 111.00
ALE-104 261.60 Crudo Entrada(Re&duo de | Crudo Despuntatjo/ReS|duo de 25000
Vacio Vacio

En la Tabla 15 se presenta el area calculada para todos los intercambiadores de la
propuesta No. 3 y se indica el area de disefio y la calculada para las nuevas

condiciones.

Area Disefio

Tabla 15 Evaluacién de Area de Intercambiadores propuesta 3

Area calculada (m?)

Intercambiador () Aspen Exch.
Data Sheet Designer
AAE1 132.32 75.80
AAE4 132.32 45.90
AIE103 105.85 103.90
Al-E-102AB 1007.90 995.20
AA-E-7G/H 264.63 261.30
AA-E-5 132.32 111.00
AA-E-7D/C 351.81 129.70
AAE3A 264.63 219.20
Al-E-1-A/D 672.48 486.00
AAE2A 264.63 79.40
AA E 6A 132.32 124.60
A-E3-A-D 734.75 505.60
AA-E-5A 132.32 224.10
Al-E-2A/B 217.93 199.20
Al-E-104 261.60 250.00
AA-E-7B/A 351.81 163.70
AA-E-7F/E 264.63 163.70
AA E6 132.32 23.00
AAE1A1B 264.63 143.20
AI-E101A/B 733.55 362.20
1-N 230.30
2-N 204.40
3-N 164.70

Pudiendo observar que los intercambiadores de calor existentes en la red requieren
de un incremento de area solo en el intercambiador AA-E-5A, siendo necesario
adicionar 1 coraza de 132.32 m2, asi como considerar el area de los nuevos
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intercambiadores que es de 599.4 m2; por lo que el area de la red se incrementa de
6,554.75 a 7,286.15 m2

5.7.1.Consumo de Servicios
Con respecto al consumo de agua de enfriamiento, se considera una temperatura de
disefio de entrada de 30°C y de 40°C a la salida, una capacidad calorifica de 1 cal/g
°C y no se consideraron perdidas de calor en los enfriadores.

Para esta propuesta 3; como se indico en la Tabla 5.13, se redujo el consumo de
agua de enfriamiento de 64.98 a 42.06 MMBtu/hr, para expresar esta reduccion
como flujo de agua de enfriamiento en GPM y en base a que no se cuenta con
medidores de flujo para esta variable, se consideré lo siguiente:

Q
Q =m=x*Cp * AT m—Cp*AT
Caso Actual
Tent= 300 °C
Q= 64,975,771.36 Btu/hr Tsal= 400 °C
16,373,621,244.98 cal/hr Cp= 1.00 callg °C

Densidad=  1.00 g/lcm®
Propuesta 3
Tent= 30.0 °C
Q= 42,055,656.79 Btu/hr Tsal= 40.0 °C
10,597,848,721.85 cal/hr Cp= 1.00 cal/lg °C

Densidad=  1.00 g/cm®

Servicio Caso Actual Propuesta 3 Reduccion

L UEY CR=IEIGN(CIMY)] 7,209.11 4,666.11 2,543.00

Con respecto al gas combustible, la reduccién fue de 138.7 a 115.8 MMBTU/hr; sin
embargo con el propdsito de expresar estas variables en consumo en m%hr se
consideraron las siguientes expresiones:

Caso Actual
Q= 138,695,233.78 Btu/hr Poder Calorifico= 11,023.00 callg
34,950,615,881.98 cal/hr Densidad Gas= 0.60 kg/m3
Propuesta 3
Q= 115,775,119.21 Btu/hr Poder Calorifico= 11,023.00 callg
29,174,843,358.86 cal/hr Densidad Gas= 0.60 kg/m3

Servicio Caso Actual Propuesta 3 Reduccion

Gas Combustible (m3hr) 5,284.50 4,411.21

En la Figura 15, se presenta el arreglo de la red de intercambio de calor de la
propuesta No. 3.
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Capitulo 6

6. Resultados Obtenidos

6.1. Andlisis de los Resultados

En la siguiente Figura 1 se ubica el caso de la red actual y de las tres propuestas
analizadas, en esta gréfica se puede observar en que regidon se localiza cada
propuesta y nos auxilia para distinguir la factibilidad econémica de cada una de
ellas; asi también nos da una orientacion de la conveniencia de incrementar area a
fin de reducir los consumos de energia y tal como se indicdé en la seccién de
integracion térmica del capitulo 2, recomienda en que zona deberian ubicarse
nuestras propuestas; siendo esta zona aquella que se localiza entre la “curva de
area y requerimientos minimos” y la “curva de a constante”.

Area(m?)
11000
=== curva de requerimientos minimos
10500
10000 \ e a|fa cte
9500 \\ —@— Red actual
9000 \ —8—Prop1
8500 —@— Prop 2
8000 —8&—Prop 3
7500 ™
\ e \\
7000 \
\ ()
6500
6000
\\
5500 \
5000 \\
N
4500 NI
4000 \\
3500 —
\\
3000
2500
2000
70 75 80 85 90 95 100 105 110 115 120 125 130 135 140 145 150 155 160 165 170
Energia MMBtu/hr

Figura 1 Grafica de Area contra Energia requerida para cada red de calor

Aun cuando la grafica anterior, da la orientacion hacia donde debemos ubicar
nuestras propuestas, es necesario realizar el analisis econdmico de cada una de
ellas, es por ello que para efectuar el andlisis de los resultados obtenidos, se
realizé el comparativo de las propuestas en funcion del ahorro de energia y de los
consumos de gas combustible y agua de enfriamiento, posteriormente se realizara
el andlisis de costos por la inversion de adiciones y/o modificaciones de equipos
existentes.
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En la Tabla 1 se presentan los resultados del caso actual y de las propuestas
analizadas.

Tabla 1 Comparativo de resultados caso actual vs propuestas

. Servicios de  Servicios de  Consumo de Gas  Consumo de Agua
Red de Intercambio

Calentamiento  Enfriamiento ~ Combustible de Enfriamiento

de Calor (MVBtuhr)  (MMBtu/hr) (mlhr) (GPM)
Red Actual 138.70 64.98 5,284.50 7,209.11
Red Propuesta No.1 129.75 56.04 4,943.84 6,217.13
Red Propuesta No.2 117.81 44.10 4,488.90 4,892.74
Red Propuesta No.3 115.78 42.06 4,411.21 4,666.11

Considerando los resultados obtenidos en la tabla anterior, podemos observar que
la reduccién por el servicio de calentamiento se presenta en cada propuesta; sin
embargo podriamos suponer que las Propuestas No. 2 y 3 serian las mas
convenientes por obtener el mayor ahorro de energia por el concepto de consumo
de gas combustible; sin embargo, para asegurar lo anterior; debemos calcular los
costos de operacion y de inversion, evaluando el impacto que estos tienen para la
seleccién de la propuesta mas econdémica.

Para el caso de los servicios de enfriamiento, se presenta un andlisis en la
reduccion del consumo de agua de enfriamiento, el cual también es considerado
desde el punto de vista econdmico; sin embargo este tiene un valor adicional por
el rubro del impacto ambiental.

6.2. Andlisis de Costos de Operacion.
Continuando con el analisis de las propuestas, en la Tabla 2 se presentan los
costos correspondientes al mes de noviembre/09, de acuerdo a los precios
interorganismos de Pemex y calculados para la Refineria de Salamanca.

Tabla 2 Costos de Servicios.

Costo de Gas Combustible USD$/MMBtu 4.7846

Costo de Agua de Enfriamiento USD$/m3 0.1628
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En la Tabla 3 se realizan los calculos para estimar los costos anuales de
operacion por el servicio de calentamiento del caso de la red actual y de cada una
de las propuestas, para el caso de la red actual el servicio de calentamiento es de
138.7 MMBtu/hr, por lo tanto de manera anual corresponde a 1,214,970.25
MMBtu/afio y tomando como base el costo de referencia para el mes de
noviembre/09 que es de 4.7846 USD$/MMBtu , resulta que el costo por este
servicio de calentamiento anual es de USD$5,813,146.65. De igual forma se
estiman los costos de cada una de las propuestas y mediante las diferencias de
los costos de las propuestas y el caso actual se obtienen los ahorros por el
concepto de operacion del servicio de calentamiento.

Tabla 3 Costos y ahorros anuales por servicio de calentamiento caso actual y propuestas.

Red de Intercambio SerV|C|o§ i CIED 86 Qas Ahorro Anual
de Calor Calentamiento Combustible (USDS)
(MMBtu/afio) (USD$/afo)
Red Actual 1,214,970.25 5,813,146.65
Red Propuesta No.1 1,136,649.59 5,438,413.63 374,733.01
Red Propuesta No.2 1,032,052.28 4,937,957.35 875,189.30
Red Propuesta No.3 1,014,190.04 4,852,493.69 960,652.96

Con respecto a la reduccién en el consumo de agua de enfriamiento, mediante la
Tabla 4 se reportan los ahorros econémicos que representan la reduccién en por
el servicio de enfriamiento haciendo el comparativo del caso actual y de cada una
de las propuestas.

Tabla 4 Costos y ahorros anuales por consumo agua de enfriamiento.

Consumo de Agua Consumo de Agua Costo de Agua de

Red dselrgzlrocrambio de Enfriamiento  de Enfriamiento Enfriamiento Aho(rlngg;\ual
(GPM™) (GallAfio) (USD$/Afio)
Red Actual 7,209.11 3,789,108,736.36 2,273,465.24
Red Propuesta No.1 6,217.13 3,267,724,569.53 1,960,634.74 312,830.50
Red Propuesta No.2 4,892.74 2,571,626,257.13 1,542,975.75 730,489.49
Red Propuesta No.3 4,666.11 2,452,505,806.61 1,471,503.48 801,961.76
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Una vez obtenidos los costos de operacion del caso de la red actual y de cada una
de sus propuestas por los conceptos de servicio de calentamiento y por el
consumo de agua de enfriamiento, fue posible calcular los ahorros que
representan cada una de las propuestas, una vez que fueron comparadas con el
caso de la red actual de intercambio de calor, en la Tabla 5 se presentan los
resultados obtenidos.

Tabla 5 Ahorro anual de cada propuesta.

Propuesta Ahorro Anual (USD$)
Red Propuesta No.1 687.563.51
Red Propuesta No.2 1.605.678.79
Red Propuesta No.3 1.762.614.72
6.3. Analisis de Costos de Inversion.

Para el calculo de los costos de inversion y considerando que cada una de las
propuestas propone la instalacion de nuevos intercambiadores y en algunos casos
el incremento de area de algunos equipos existentes, se toma como base la
cantidad de area que necesitaria cada una de las propuestas para estimar los
costos por este concepto. En la Tabla 6 se presentan los resultados del area
requerida de cada propuesta; es conveniente indicar que se establece como area
inicial la de disefio y a cada propuesta se le adiciona el area calculada de los
nuevos intercambiadores; asi como el area adicional requerida de cada
intercambiador en caso de que resulte ser mayor a la de disefio. Para obtener las
nuevas areas se utilizé el simulador Aspen Exchanger Design and Rating, cuyos
resultados obtenidos fueron validados mediante el célculo y dimensionamiento de
los intercambiadores existentes.
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Tabla 6 Areas calculadas para cada Propuesta.

AreaExistente Areacalculada Areacalculada Areacalculada Areacalculada

Intercambiador i (m2)CasoBase  Prop 1 (m2) Prop 2 (m2) Prop 3(m2)

AAE1 13232 7580 7580 7580 7580
AAE4 132.32 45.90 45.90 45.90 45.90
A-E103 105.85 42.20 7350 28340 103.90
Al-E-102AB 1007.90 853.30 853.30 939.40 995.20
AA-E-TGH 264.63 163.70 209.70 198.20 261.30
AA-E-5 132.32 88.50 88.50 88.50 111.00
AAE-TDIC 35181 163.70 163.70 206.80 129.70
AAE3A 264.63 160.20 160.20 160.20 219.20
A-E-1-AD 67248 453.20 476.80 474.00 486.00
AAE2A 264.63 70.20 7020 70.20 7940
AA_E_6A 132.32 64.20 117.80 72.90 124,60
A-E3-A-D 134.75 314.60 419.40 441.40 505.60
AA-E-5A 132.32 88.50 88.50 88.50 22410
A-E-2AB 21793 100.40 117.20 155.00 199.20
Al-E-104 261.60 55.30 104.30 68.70 250.00
AA-E-TBIA 35181 163.70 163.70 163.70 163.70
AA-E-TFIE 264.63 163.70 163.70 163.70 163.70
AA_E6 132.32 64.20 64.20 64.20 2300
AAEIA1B 264.63 14320 14320 14320 14320
A-E101AB [oEs 330.80 330.80 335.10 362.20
1IN 226.30 169.50 230.30
2N 271.90 20440
3N 199.20 164.70
4N 334.80

Para estimar con mayor certidumbre los costos de inversion, se considera
adicionalmente el costo aproximado de la tuberia para cada una de las
propuestas.
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La metodologia utilizada para el célculo del costo de los nuevos intercambiadores
se conoce como “Método de Guthrie” *¥, el cual se basa con informacion del area
requerida de cada uno de los equipos; asi como el tipo de intercambiador y la
presion de su operacion. Se tomo base que el material de los nuevos equipos es
acero al carbon.

Esta técnica se usa para estimar el costo de una unidad. La metodologia puede
resumirse de la siguiente manera 2

1. Para obtener el costo base (Cb) de la unidad se utiliza el area calculada
por el simulador en ft* y mediante la grafica de la Figura 2 se traza una
linea que haga interseccion con la recta del grafico.
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Figura 2 Grafica para obtener costo base de Intercambiadores de Calor.

2. Ajustar el costo base por efecto del Tipo de Diseiio (Fd), Presion de Disefio
(Fp) y Material de Construccion (Fm). Se obtiene el Costo Ajustado (Cfob)
segun tablas de factores de ajuste (Tabla 7)

Cfob = Cb * (Fd + Fp) x Fm

] |

- . o T n (
Rebailer Kette 135 Inferior a 150 ‘ 0.00
300 0.10

Cabezal flotante 1.00 —
400 | 025
Tubo U 0.85 = om
Hoja de tubos fijos 0.80 1000 ! 055
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Tabla 7 Factores de ajuste para intercambiadores de calor.

Aaterial de la coraza / tubo, Fm
Inf. 2 100 1.00 | 1.05 1.60 1.54 2.50 2.00 3.20 410
100 a 500 i 1.00 1.10 1.75 1.78 3.10 2.30 3.50 5 26
500 a 1000 1.00 1.15 182 | 225 | 3.26 250 365 6.15
1000 a 5000 1.00 1.30 2.15 2.81 3.75 3.10 425 895
5000a 10000 | 1.00 1.52 250 | 352 | 450 | 375 4.95 111

3. Se obtiene el Costo del médulo (Cmd) mediante la siguiente expresion:
Cmd = Cb * Factor

El factor del modulo de Intercambiadores de calor segun el método Guthrie
es: 3.39

4. Al costo del médulo (Cmd) se le suma la diferencia entre la unidad deseada
y la base y se obtiene el Costo de Mddulo Ajustado:

Cmda = Cmd + (Cfob — Cb)

5. Ajustar el costo hacia el afio deseado usando indice de costos como los del
Chemical Enginnering
Para 1968: 113.7
Para 2008: 575.4.

6. La metodologia recomienda afadir un 15% de contingencias.

Utilizando la metodologia anterior se obtuvieron los costos de los intercambiadores
nuevos de cada propuesta, cabe sefialar que el incremento de area requerido en
los equipos existentes, también se le aplicé la misma metodologia para obtener el
costo de las corazas necesarias para el aumento de area. En las tablas siguientes
se presentan los céalculos efectuados:
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6.4. Propuesta No. 1
Qosto del Intercambiador de Calor: USD$ 324,977.01
Area nueva: 226.30 m2

Equipo 1-N
Area nueva m? 226.30
Area nueva ft? 2,435.87
Costo Base 16,000
Factores de Ajuste

Fd (cabezal flotante) 1

Fp (presion de disefio:300 0.1
Fm (acero al carbon) 1

Tabla 8 Calculo de costo de Intercambiadores de Propuesta 1.

Costo Ajustado (fob) 17,600.00 Cfob=Cb*(Fd+Fp)*Fm
Factor del Modulo

Costo del Modulo 54,240.00 Cmd=Cb*Factor

Costo del Modulo Ajustado 55,840.00 Cmda=Cmd+(Cfob-Cb)
Indices de Costos: 1968

Indices de Costos: 2008

Costo con indice de costos 282,588.71 Ci=Cmda*(575.4/113.70)
Costo +15% contingencias 324,977.01 C=Ci+15%

6.5. Propuesta No. 2
Costo de los Intercambiadores de Calor: USD$ 1,563,951.88
Area nueva: 1,187.11 m2

Tabla 9 Calculo de costo de Intercambiadores de Propuesta 2.

Equipo 1-N 2-N 3-N 4-N Al-E103
Area nueva m? 169.50 271.90 199.20 334.80 211.71
Area nueva ft? 1,824.48 2,926.71 2,144.17 3,603.76 2,278.80
Costo Base 12,000 18,000 14,000 18,000 15,000
Factores de Aluste

Fd (cabezal flotante) 1 1 1 1 1

Fp (presion de disefio:300 psia) 0.1 0.1 0.1 0.1 0.1
Fm (acero al carbon 1 1 1 1 1

Costo Ajustado (fob)

Factor del Modulo

Costo del Modulo 40,680.00 61,020.00 47,460.00 61,020.00 50,850.00
Costo del Modulo Ajustado 41,880.00 62,820.00 48,860.00 62,820.00 52,350.00

Indices de Costos: 1968 113.70 113.70 113.70 113.70 113.70
Indices de Costos: 2008 575.40 575.40 575.40 575.40 575.40
Costo con indice de costos 211,941.53 317,912.30 247,265.12 317,912.30 264,926.91
Costo +15% contingencias 243,732.76 365,599.14 284,354.89 365,599.14 304,665.95
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6.6. Propuesta No. 3
Qosto de los Intercambiadores de Calor: USD$ 1,035,864.23
Area nueva: 731.72 m2

Tabla 10 Calculo de costo de Intercambiadores de Propuesta 3.

Equipo 1-N 2-N 3-N AA-E-5A
Areanueva m? 230.30 204.40 164.70 132.32
Area nueva ft? 2,478.93 2,200.14 1,772.82 1,424.25
Costo Base 16,000 14,500 11,000 9,500
Factores de Ajuste

Fd (cabezal flotante) 1 1 1 1

Fp (presion de disefio:300 psia) 0.1 0.1 0.1 0.1
Fm (acero al carbon 1 1 1 1

Costo Ajustado (fob)

Factor del Modulo

Costo del Modulo 54,240.00 49,155.00 37,290.00 32,205.00
Costo del Modulo Ajustado 55,840.00 50,605.00 38,390.00 33,155.00

Indices de Costos: 1968 113.70 113.70 113.70
Indices de Costos: 2008 575.40 575.40 575.40
Costo con indice de costos 282,588.71 256,096.02 194,279.74 167,787.04
Costo +15% contingencias 324,977.01 294,510.42 223,421.70 192,955.10

Con respecto al célculo del costo de las tuberias, en forma estricta debemos
contar con los isométricos de las lineas de los equipos, especificaciones, costo de
materiales, costos de instalacion, sistemas auxiliares, soporte para los tubos,
pintura, etc. Sin embargo, para fines de este estudio se consideré un arreglo
general para todos los intercambiadores. Este arreglo es muy comun en las
plantas de proceso, ya que estdn colocados de forma horizontal y estan
localizados perpendicularmente a las lineas de tuberias principales o racks.

Conociendo la cantidad de materiales se puede determinar el costo de la tuberia
para un intercambiador (Peters et al., 2003). De esta forma se puede obtener el
costo para diferentes didmetros de tuberia. A continuacion se muestra la
correlacién utilizada para este célculo: (Esta correlacion es véalida para un rango
de 2" a 24”) Tabla 11.

Costo de tuberia = AD + Be®P

A es el coeficiente de construccion e instalacion.
B es el coeficiente del rango de presion.

C es un exponente y

D es el diametro de la tuberia.
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Tabla 11 Coeficientes para la ecuacién de costo de tuberias.

Coeficient
Stream Service P|p|n.g Pressure Rating B
Material

Steam supply line C.S 150 2400 4700 0.182
300 2400 5200 0.182
Condensate C.S 150 2100 2000 0.31
300 2100 2200 0.31
Process Inlet and outlet C.S 150 3500 5000 0.185
300 3500 5500 0.185
S.S 150 3500 12800 0.17
300 3500 13400 0.17
Cooling water C.S 150 2900 3400 0.16

El didmetro calculado para cada intercambiador propuesto fue en base a las hojas
de datos de los intercambiadores existentes que tuvieran el area similar a los
propuestos. Se consideraron presiones de 300 psia y el material fue de acero al
carbon. Los costos de la tuberia se presentan en la Tabla 12, Tabla 13 y Tabla 14.

Tabla 12 Coeficientes para la ecuaciéon de costo de tuberias propuesta 1.

Costo ($)

92,641.07

92,641.07

Costo ($)

69,979.44
12 3500 5500 0.185 92,641.07
8 3500 5500 0.185 52,161.44
12 3500 5500 0.185 92,641.07

307,423.02

Tabla 14 Coeficientes para la ecuacién de costo de tuberias propuesta 3.

12

3500

5500

0.185

Costo ($)
92,641.07

10 3500 5500 0.185 69,979.44

8 3500 5500 0.185 52,161.44

162,620.51
El costo total de la inversion requerida que considera el costo de los

intercambiadores (incluyendo los que requirieron un aumento de area) y el de la
tuberia para cada una de las propuestas se presenta en la Tabla 15.
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Tabla 15 Costos de Inversién de cada Propuesta.

Costo de . Costo de
. . Costo de Tuberia .

Red de Intercambio Intercambiadores USD$ Inversion
USD$ USD$

Propuesta No. 1 324,977.01 92,641.07 417,618.08

Propuesta No. 2 1,563,951.88 307,423.02 1,871,374.90
Propuesta No. 3 1,035,864.23 162,620.51 1,198,484.74

6.7. Retorno de la Inversion

Dado que ya se calcularon los ahorros de energia de cada propuesta y se
obtuvieron los montos econémicos de las mismas, y después de haber estimado
los costos de la inversion que se requiere para cada propuesta considerando la
adquisicién de nuevos intercambiadores de calor y el aumento de &rea de algunos
equipos; asi como ya se estimaron los costos de la tuberia que se necesita para la
ubicacion de los nuevos equipos, es posible calcular el tiempo de recuperacion de
la inversion para cada una de las propuestas, utilizando la siguiente ecuacion para
determinar el periodo de recuperacion:

Inversion de la Propuesta (USD$)

Ahorro de Energia (%Doﬂ;)

Periodo de Recuperacion de la Inversion =

En la Tabla 16 se presentan los periodos de recuperaciéon de las inversiones de
cada una de las propuestas, observandose que las tres propuestas analizadas
estan dentro del periodo de 2 afios de recuperacién; sin embargo la inversién
requerida para la propuesta No. 2 es la de mayor impacto econémico, aun cuando
el ahorro de energia es mayor que la propuesta No. 1; con respecto a la propuesta
No. 1 es la de menor ahorro energético y su recuperacion de inversion es la de
menor plazo. Desde el punto de vista econdmico la Propuesta No. 3 es la mas
factible, ya que es la que presenta mayor ahorro de energia, un costo de inversion
medio y el retorno de su inversion es de menor plazo que la propuesta 2. Sin
embargo, es importante manifestar que aun cuando hayan sido analizadas
mediante las metodologias antes descritas es fuertemente recomendable que el
personal operativo de las plantas aqui analizadas validen la factibilidad de estas
redes de intercambio de calor en el sitio.

Tabla 16 Periodo de Recuperacion de la Inversion.

Ahorro Anual Costo de Periodode  Periodo de

Red de Intercambio (USD9) Inversion USDS Recuperacion  Recuperacion

(afio) (meses)
Propuesta No. 1 687,563.51 417,618.08 0.61
Propuesta No.?2 1,605,678.79 1,871,374.90 117
Propuesta No.3 1,762,614.72 1,198,484.74 0.68
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Capitulo 7

7. Conclusiones

El propésito de este estudio fue realizar la integracion y mejora energética en las
Plantas Atmosférica “AA” y de Vacio “Al”’; para el logro de este objetivo fue
necesario utilizar los simuladores de Aspen-HYSYS, Aspen Energy Analizer y
Aspen Exchanger Design and Rating.

Como primer parte de este analisis, fue necesario desarrollar una simulacion en
estado estacionario de la operacion real de ambas Plantas Industriales, cabe
comentar que las condiciones de disefio de estas plantas fueron modificadas
sustancialmente, ya que originalmente estas Plantas estaban localizadas en la Ex-
Refineria de Azcapotzalco y fueron trasladadas a la Ref. de Salamanca, asi mismo
la Torre Atmosférica AA-T1 en forma reciente se le adicionaron platos de alta
eficiencia y de acuerdo con la documentacion disponible la condicion de carga
actual de las plantas estan por debajo de la carga de disefio.

Por lo tanto, para reproducir las condiciones reales de las Plantas, se utilizaron
datos operativos reales suministrados por el sistema de control distribuido y
recopilado por el “PI” (Informacion de Proceso); asi también datos de Laboratorio,
correspondientes al mes de noviembre del 2009.

Una vez que fueron validadas las simulaciones de las Plantas “AA” y la “Al” fueron
integradas a fin de simularlas conjuntamente y a su vez generar las corrientes
calientes y frias que intervienen en el tren de precalentamiento de crudo; una vez
obtenidas las corrientes en cuanto composicion y condiciones operativas validadas
con respecto a sus condiciones reales, se generd en el sistema la red de calor
actual.

La red de intercambio de calor actual permitié verificar que existe un area de
oportunidad importante para desarrollar propuestas que nos lleven a un mejor
consumo de energia y que a su vez representen ahorros econOmicos
considerables y permitan un mejor aprovechamiento de los recursos disponibles
que en forma directa es el uso eficiente del gas combustible y la utilizacion
responsable del agua de enfriamiento.

Como resultado del analisis se observé que el consumo de energia actual es de
138.70 MMBtu/hr y que este podia ser reducido, una vez que las propuestas
fueron analizadas bajo las metodologias descritas en capitulos anteriores, se
encontré que la mejor propuesta economica fue aquella que nos llevaba a una
reduccion del servicio de calentamiento a 115.78 MMBtu/hr.

Como resultado final de este analisis, se reporta que la Propuesta No. 3 es la
mejor condicion de red de calor, la cual permite registrar ahorros econémicos de
hasta USD$ 1,762,614.72 en forma anual y cuyos costos de inversién ascienden a
USD$ 1,198,484.74; lo que significa que el retorno de la inversion se estima en 8.2
meses.



Otro beneficio directo, es el referente a la reduccion en el indice de Intensidad de
Energia (IIE), tomando como base los resultados reportados en forma anual en las
Refinerias de Pemex Refinacion; es factible considerar como referencia, que
365,000 MMBtu al afio equivalen a un punto en el indice de Intensidad de Energia
(Solomon MR); por lo tanto bajo los resultados de este estudio podemos reportar
que la integracion y mejora de la red de calor en estas Plantas Industriales es
posible disminuir el IIE hasta un 0.55 con solo esta integracion energética. Esta
relacion se calculé de la siguiente manera:

Red de Intercambio de Calor MM Btu/hr MM Btu/ano

Red de Calor Actual 138.70 1,214,970.25
Red Calor Propuesta No. 3 115.78 1,014,190.04

Reduccion en Energia 22.92 200,780.20

Por lo tanto si 365,000 MMBtu/afio es 1.00 en indice de Intensidad de Energia
(IIE); entonces con el consumo de energia de la red de calor propuesta, el lIE
puede reducirse en un 0.55.

Otro punto relevante, es la parte ambiental, ya que se logra reducir el consumo de
agua para los equipos de enfriamiento. Aunque normalmente el costo del agua de
enfriamiento es bajo y en algunos casos despreciable en forma econémica, no
deja de ser un volumen adicional de agua que requiere ser tratado para eliminar
contaminantes antes de regresarlo al ambiente, tal como lo exigen las normas de
caracter ambiental, ademas suele ser en muchos casos operativamente complejo
y estas actividades no generan beneficios econémicos al proceso.

Es importante mencionar que aun cuando las herramientas y metodologias
utilizadas ayuden a seleccionar la mejor propuesta econémica y nos garanticen el
mejor uso eficiente de la energia, debe siempre y en todo momento considerarse
las condiciones operativas reales, esto con el propésito de no afectar los
programas de producciéon y no modificar las condiciones operativas que requieren
los procesos, es por ello que durante este estudio fue posible validar las corrientes
gue intervienen en la red de calor propuesta; sin embargo es recomendable tomar
en cuenta antes, durante y después de un proyecto como eéste, cualquier
modificacion que alteren las condiciones que se consideraron para este proceso.
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aspen

Buriirgion, KA

U2&

Case Mame: SIMULACION DE PLANTA ATMOZFERICA AN Y DE VACIO Al INTEGF
Unit Set Mewilzer]
DabeiTime: Sun Jum ZT Z2:54:54 2010

Workbook: Case (Main) (continued)

™ =1 = alu wl'-llﬂ1 mlhlwlul-ﬂ-

Material Streams {continuad) Shid Py Al

Hame 1 Crudo Despunindo 3y Crudo Despanssdo Refujo Desp Morte: Refijo Desp Sur

Vapour Fraciion 1.0000 oo 0.0004 0.0000 [T

Temparatune =] 171.4 1223 1832 a0 4005
i4] Pressue {glem2_gi 1.880 =100 2400 2,400 2100
15] Mokar Fiow bmolemhry 433z i 18322 331425 ]
IE] Mass Flow [Infhr) 4.287e+004 2.376e+005 4.7132+005 5047 =20
17] Liguid Volame Flow [barreliday) amEs 1545+ 004 3TS1e-004 gazg” 242
1£] Heat Fiow [WMMEtLr -38.78 T3 -350.2 -3.334 2554
15] Hame 11 Hafta Bur 14 15 Hafts otal
w] vapour Fraciion 0.0000 [ols ] 0.0000 1.0000 [feess)
1] Temperature 1=} ap.oo 30,00 30.00 ap.00 w7
] Pressue {glemZ,_gi 2.000 z oo 2.000 2.000 o7ind
i3] Mok Fiows bmoiemr 4438 4435 0.0000 0.0000 1533
4] wass Flow {Ibfhr) 4 282e+004 4287w+ 004 0.0000 0.0000 1.EEdme00E
=] Liguid volame Flow [bamreliday) 4083 4082 0.0000 0.0000 1.455+004
E] Heat Fiow [MMEdry 4018 4018 0.0000 0.0000 1448
7] mame Gazolen Pezado. Ferozina PA_GOFY1 GOF AW PRODUCTD| A Eyectores
E] vapour Fraction 0.0003 LoD 0.0000 0.0000 1.0000
w5 Temperature =] 3385 202 725 2718 300
] Pressue {gem2_gi 1,022 jehrgir] -1.004 -1.004 -1.013
y1] Mok Fiow bmaiemhr £330 =57 4523 1636 7110
2] Mazs Flow [} 1.85Te+004 S.059e+004 1.5542-005 5.5502+004 1285
] Liguid Volame Flow [barreliday) 1440 4750 1.430=+004 B zEz
] Heat Flow [MMEtLhr -10.53 3223 -125.6 -44.45 07354
=] Hame Residuc Vac FA_GOFY_Lav PA_GOFY_Lad Rt GOLY Extrac GOLY
#] vapour Fracsion 0.0000 [LD000 0.0000 0.0000 [0LB000
7] Tempersture =) 356 s 27 sa.op ¢ 1385
#] Pressue {glemZ_gi 03332 -1.004 5.000 -1.00% * -100E
] Mot Fiow (bmoie/hr) 333.3 2533 55.35 S37.8 * TR
o] Mazs Flow {Ibfhr) 2A50e+00S 3.4TSe+ 004 3 4TSe 004 2.2152+002 2 BETE+O0E
U] Liguid Volume Eiow [bareyday) 1.758e+004 2540 264D 1.7002+004 2.200e+004
2] Heat Flow [MMEdLhr -133.4 2313 2347 ~138.8 2343
2] Wame GOLVZ GOLV1 Ext GOLVI GOLV Product GOLV3
1] Vapour Fracfion 0.0000 oLoo0 0.0000 0.0000 [fess)
%] Temperatune (ci 138.6 1225 138.5 51.20 * 3ot
] Pressue kgiem2_gi 7.200 72300 7.200 5.200 * -1.008 *
7] wotar Fiow (bmoie/hr) =37 1727 773.3 175.7 =ETE
=] Mmazz Fow [} 22158005 £.515e+004 2 EETe~005 5.515e+004 22158008
5] Liguid Yoluee Flow [bamrelday) 1.700e+004 oo * 2 200=+004 =000 1.700e+00
w] HeatFiow [MMEtLhr -180.% =321 2349 -57.57 138
i) wName Retum § Rtum 3 Exiracc GOFY Crudo Entrada Cruiol
2] vapour Fracsion 0.0000 [LD000 0.0000 0.0000 [0LB000
i3] Temperature =] 163.0 2Tt 725 2708 ¢ 3478
] Presmue {em2_gi 4350 poo * -1.004 11.30 * 1073
] Mok Fiow bmaiemr 4523 =35 ¢ 711.3 a7mE - firy ]
] Mass Flow {Ibfhr) 1 BELe+00S 3.A4TSe+ 004 2 E33e-005 5 45De+00S Z.AZfe+00S
7] Liguid volame Fiow [bamreliday) 1.430e+004 2540 2200=+004 £ 455e+004 44568004
] Heat Fiow [MMEtWhrY -148.0 2347 -183.2 —S02.3 4531




L Case Mame: SIMULACION DE PLANTA ATHMOSFERICA A4 Y DE VACID Al INTEGF
= LEGEMDE

3 Buriingaon, kA Unit Bet: Wewizar
n aspen ua.-.rm
= CateTime: Sun Jum 27 22:54:54 2010
=1
H Workbook: Case (Main) (continued)

z

[ ) -
m Material Streams {continuad) Fiid Pl Al
i1] mame Turbosina-b Crudod ] Crudod Diasait

12] Vapour Fraction 0.0000 00000 0.0000 0.0000 00000
i3] Temparature i) £4.30 4415 128.8 * 2628 z00
1] Fressue (hglcma_gi 0.5508 2530 0.5533 B.550 0E07Ts
1] motar Fiow (lbmai=mr) 187.0 706 2857 2706 L]
LE] Mass Fiow {Inhr) 2.332e+004 5.450e+005 =0 e=D04 5.450=+0025 558 dm+004
17| Liguid Volume Fiow [bamsliday) 2260 4.456m-004 £350 2 255004 470
i2] Heat Flow (MMBtuhr) -27.37 4345 4278 -438.3 4385
i3] mame Diesel a TQE Turbosing a TGS Kerosiea 3 TR2 Crudc 4 RIL-E

20| wapour Fraction 0.0000 00000 0.0000 0.0000 00000
2] Temperature 1) T0.E0 2740 50.70 * 83.23 1320
2] Pressure {hgicm2_g) 0.707% o4s0s 0.5533 7.730 e
2] Molar Fiow (lbmaizmr) 2208 1570 2857 aTDE 4772
[24] wim=s Fiow {Inhr) .35 e+004 2.580m-00d =0 ie=008 5.£50e+005 5.EETme00d
o] Liguid Yolume Flow [bamelday) 478D 2550 £250 4 A55e+004 000
2] Heat Flow (MBI =308 205 2508 -4TEE 2055
27 Mame RIL_a_piato_24 Crudos S0P _a GOE_a_LE Crudos

22| wapour Fraction 0.0000 00000 0.0000 0.0000 0.0000
5] Temperature 1c) 1274 =TE 150.0 * £7.25 - 121.0
] presoae hglem2_g) -1 7E5=-002 7250 1,022 0.5222 6220
5] Molar Flow {lbmalzmr) 4772 2T06 £330 £330 2705
2| Macs Flow [Inhr) 2.5578+004 . 4S0e+005 1.257e=004 1.857=+004 . ACDe+005
s3] Liguid Yolume Flow [barekday) BO2D 4.458e+004 1440 1440 4. 45Ee+004
4] Heat Flow {MMEtuhr) 8143 4723 -14.28 -15.71 4558
=] Hame Crado? Caudo?2 CrudoTi VAP CRUCD DESAL1
2] vapour Fraction 0.0000 00000 0.0000 1.0000 00000
i7] Temperature =) 128.0 1220 128.0 128.0 128.0
=] Fressue {hg'cm2_gi) £.560 SE50 550 £.550 250
|[35] woiar Fiow (bmoieir) 2706 1353 1353 0.0000 1353
0] Mass Flow {iahr) £.450e+005 2.725e+005 27I5e-005 0.0000 2725005
£1] Liquid Volume Flow [bamreiday) 225524004 2278004 222gesD04 0.0000 2.27gm+004
sz| Heat Flow {MMEtuhr) 4518 “2ED -225.0 0.0000 2E0
23] Wame HEAWY VAP HEAWY1 CRUDD DESALZ RIF2

23] vapour Fraction 0.0000 1.0000 0.0000 0.0000 oLo00z
22 Temperature fl) 128.0 1220 128.0 128.0 HET
]| Pressue hg'cm2_g) =580 ZE20 5550 =850 n=Es
[47] moitar Fiow (Ibmaizmr) 0.0000 00000 0.0000 1353 5135
22 Mass Flow {Inhr) 0.0000 00000 0.0000 2725e+002 1.E00=+004
23] Liguid Volume Flow [bamelday) 0.0000 00000 0.0000 2.225=+004 1425
sol Heat Flow {MMBtuhr) 0.0000 00000 0.0000 -226.0 -11.02
5] Mame RIF1 CRUDD DESALIZ RIF42 CRUDD DESALZY RIFZ1

53] vapour Fracsion 0.0002 00000 0.0000 0.0000 00000
53] Temperature 1c) 367 1332 1713 138.3 1753
sl Fresoae (hgicm2_g) 0.3385 4540 0.8355 4,840 nE38E
551 Wolar Flow {lbmalzmr) £1.88 1353 51.85 1353 5135
sel Mass Flow {Inhr) 1.500=+00< 2.725m+005 1.200e-=004 2725e+005 1.E00m+004
571 Liguid Yolume Flow [barelday) 1425 2.228e+004 1425 2225e+004 1425
S2) Heat Flow {MMEtuhr) -11.02 ey ] 1448 2228 -14.07
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Case Name: SIMULACION DE PLANTA ATMOEFERICA AA Y DE WACIO Al INTEGH
Unit Set Newiiser]
CabeTime: Sun Jum IT T2:58:58 2010

Workbook: Case (Main) (continued)

= EI\:I wl'-lll:h l\nlhlwl I-l-

Material Streams {continued) Shid Prg: Al
Hame Res Frim CRUDC DESAL1I CRUDC DEZAL 14 CRUDD DESAL1S CRUDG DEZAL1S

12] vapour Fraction 0.0000 L0000 1.0000 01148 R
i3] Temperatune i EECR 1352 133.2 136.8 157.1
14] Pressurs hgim_g) 1.108 * 4340 4340 4800 4050
5] Motar Fiow (bmuiethr) 4534 ¢ ETE4 5754 ETE.4 ETEA4
iE] Mazs Fiow [Inthr) 2.3118+005 1.3538+005 13538005 1.3638+005 1.3538+005
7] Ligui Vol Fiow [bameliday) 1.5858+004 1.1848+004 11142004 1.1148+004 1.1 148+00
i3] HeatFow (MMEturhr) -135.1 -111.4 -111.4 ~101.8 -101.8
5] mame CRUDD A DESF NTE REE FRB&Y REZ FRIMY &1 Rz
20] vapour Fraction 0.1523 L0000 1.0000 0.0000 OO0
21] Temparstune i 157.1 JECE] 138.3 3367 1357
2] Pressurs hplem2,_g) 4.080 1.008 0.8580 1.108 1.108
23] Mot Fiow bmaiethr) 1353 1133 1133 1133 1133
[24] Mmzs Flow [Inthr) 2.725e+005 5.TTTe+004 STTTR-008 5.TTTe+004 ETTTa+004
5] Liguid Vokame Fiow [bameliday) 2.228e+004 4237 4237 4237 4z
2] Heat Fiow (MMEturhr) -203.8 4333 -43.38 -33.7% 2373
;7] mame R2 Re CRUDD DE3ALIZ CRUDD DESALZS CRUDC DERALIL
2] vapour Fracson 0.0000 00000 1.0000 0.0000 o11sz
29] Temparstune i 3367 3357 138.3 138.3 15352
W] Presss hgem_g) 1.108 1.108 4.340 4.540 4500
1] Mot Fiow bmaiethr) 1133 1133 5754 ETE.4 ETEA4
i) Mazs Fow (e 5.TTTe+D04 S.TTTe+004 13532005 1.3538+005 1.3638+005
53] Liguid Volume Siow [barreliday) 4237 4237 11142008 1.114e+004 1.1 14e+004-
] HeatFiow {MMEurhr) -33.78 3378 1118 -111.8 -101.7
w2 Mame CRUDD DEZAL 25 | REEFRBA REZ FRIMD CRUDO ADEZF SUH  CRUDOST
¥] vapour Fracton 01418 L0000 0.0000 0.9418 00000
7] Temperature fl=3 138.2 1253 135.3 138.2 8TE
3] Pressue rgemZ_g) 4.270 0390 0.8780 4.270 73650
[ 35] wotar Fiow (bmaiethr) E7E.4 1133 113.3 1353 1353
0] Mazs Flow [Ithr) 1.353e+005 S.TTTe+004 STTTe=004 2.T25e+D0S 2725e+005
41 Liguid Wolume Slow [bameliday) 1.1148+004 4237 4237 2.2288+004 2.278m+004
] Heat Flow (MMEUhr) -7 4352 -43.52 -203.5 2351
23] Mame CRUDOSZ CRUDOSS CRUDOSY Crudo Despl Crudo Despn2
24] vapour Fraction 0.0000 L0000 0.0000 0.0408 03851
5] Temperature i B3.78 121.0 121.0 133.2 240
2] Presturs rgiemI_g) 7.280 5270 5.220 1.520 1210
47] Mokar Fiow (bmaiethr) 1353 1353 1353 1522 152z
sx] Mazs Flow [Ivhr) 2.T25e+D05 2TIEe+00E I7I5e-005 471324005 4.7 15e+005
2] Liguid Wolume Slow [bameliday) 2.2288+004 2.278=+004 2 I33e-004 3.TE1=+004 3TS 1m0
5o] Heat Fiow [MMEuhr) -238.1 2273 -227.% -357.3 2343
51] mame Resid_Prim_ramgad | Resid Primcarga2 | Crudost Crudog2 Crudog3
53] vapour Fracton 00000 LO00D 1.0000 0.0000 LoD
53] Temperature i 2553 1520 121.0 121.0 1250
5] Pressore hgim_g) B.210 1035 5.220 £.220 5850
55) Mniar Fiow (bmuiethr) 7401 7401 1353 1353 1353
AL [Inthr) 3.TTOe+D0S 3.7TOe+005 27I5a-005 272584005 2725e+005
57] Liquid Vokeme Siow [bameliday) 2.755e+004 2.7ESe+004 2I35a=004 2.2288+004 2.228m+004
5] HeatFow (MMEturhr) -258.3 2857 2278 -227.8 2260
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Case Hame: SIMULACICH DE PLANTA ATMOSFERICA AA Y DE VACID Al INTEGF
Unit Set Fewiliser
CateiTime: Sun Jun 2T Z2:54:52 2010

Workbook: Case (Main) (continued)

=y Elu u:lI'-lIl:h mlhlulul-ﬂ-

Material Streams {continued) Shid PR Al
Name Crudcsd Resid Wac RIL RET R EXT RIF RET

iz] Vapour Fraction [.0000 [l 0.0000 [.0000 [l
12] Temperature {c 128.0 Ead " 1274 * 3535 1617 °
ii] Fressue {bgicm_g) 5.570 EEiz -1.7EEe-002 ¢ DLBZH CUE3EE -
5] Makar Flow flbmoizrhr) 1353 EE R 4772 " 477.2 1237 "
[iE] mass Fiow L] 2.725e+00S 2.450e+005 SEETE=004 3.6ETE+004 3.600e+004
IT] Liguid Wobumse Flow [bameiday) 2.220e+004 1.758e+004 8020 BO20 2550
iE] Heat Fiow (MMEhr -236.0 SI5TA -81.13 -67.38 -ZEES
5] Hame RIF EXT RIF EXT1 FA_BOFW_1 REIAN Resid WacinZ
20] Vapour Fraction 0.0002 Lo 0.0000 0.0000 Lo
7i] Temparatume ic 36T 36T = 2727 ELER 218
2| Pressue {kglem2,_gi 05365 CLEEss * T.A00 * £.362 Rk
73] Walar Fiow (bmoierhr) 123.7 1237 " 4523 353.5 339
24] Mazs Fiow (e 3.500e+004 3.6002+004 1.554m =005 24508+ 005 2.450e+005
5] Liguid Wokume Fiow [bamreliday) 2850 2550 1.430e=008 1.7568e+004 1.758e+004
%] Heat Flow {MMEfhr -32.05 2208 1255 -133.3 TS
7] Name Resk_Vac_A Resid Wacd Reskd Vack Frod. BA_S0Py2 PA_GOFVE
2] vapour Fraction 00000 feleee ] 0.0000 00000 feleee ]
23] Temparature ic 204.7 1975 157.0 * 211 2511
] Pressue {bgicmz_g) 3742 apsz 2.952 7.0HD £.310
1] Mo Fiow (bmoieir) 3535 EEEE) EEEE) 4523 4523
3] Mass Flow {lnhr) 2.A50e+005 2.450e+005 2 450005 186880+ 005 1.884e+005
53] Liguid Wokume Fiow [bareiday) 1.75Be+004 1.7SB=+004 1.7EEm=008 1.430+004 1.430e+004
] Heat Flow {MMEfuhr) -1B1.7 535 -184.2 -130.4 -130.4
=] Name PA_GOFVE PA-GOPY-A PA-GOPY-E FA-GOFV-E1 PA-GOPY-AT
| Vapour Fracion 0.0000 oo 0.0000 0.0000 [eleee ]
i) Temperatume ic 238.0 380 238.0 156.5 1558
| Presmoe {kgiema_g) £.300 5300 5.300 5.450 sS40
25] Wolar Fiow {bmolefhr) 452.3 fic 2312 2.3 fic
0] Mazs Flow {Inhr) 18840+ 005 S.427m+004 S4TTee004 3472004 S.42Tm+004
41] g Volume Flow [bamreliday) 1.430e+004 7150 7150 7450 7450
2| Heat Fiow {MMEtuhr) -133.3 T 55,67 74,82 T492
3] Name PA-GOPY-C PA-GOPY-D GOP AW PROO1 GOE AW PROD2 GOP AV FROD3
4] Vapour Fracion 0.0000 L0000 0.0000 0.0000 L0000
5] Temperature ic 156.5 1530 ° 2727 231.0 * ATET
2] Pressuoe {kglem2_g) E.450 4550 7.000 £.080 550
7] woiar Fiow (bmuoier) 4523 4523 1636 163.6 1538
2] Mazs Flow (e 1.888e+ 005 1.8848+005 EpEs D04 5.550+004 E.EE8E+004
5] Liouin Volame Fiow [bareiday) 1.A308+004 1.430+004 5050 5080 s0E0
o] Heat Flow {MMEhr) ~145.8 -149.0 4440 -47.72 183
51] Name GOPY Produchs RIPL RIP3 Biesid. Frim_cangs Resid Prim TEE
x| Vapour Fraction [.0000 Jeleee] 0.0000 [.0000 Jeleee]
53] Temperature {c £1.00 1617 ° 1738 175.8 1500 *
5] Pressure {gicmz_g) 5.080 OL33Es 0.6365 DLBS00 LSS =
55] Mot Flow bmaizrhr) 163.6 1227 1237 740.1 T
5] Mass Flow lnhr) 5.558e+004 3.600e+004 3 SO0e=004 3,770+ 005 1.455e+005
57 Liguid Wokume Fiow [bareiday) 5080 2350 2850 2.7E5e+004 1.07De+004 *
52]  Heat Flow (MMEthr) -58.28 -ZEES -25.23 -250.5 -117A
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Case Mame: SIMULACION DE PLANTA ATMOZFERICA AA Y DE WACIO Al INTEGH
Unit et Mewiliser]
CateTime: Sun Jum 37 22:54:54 2010

Workbook: Case (Main) (continued)

=1 = EI\:I wl'-lll:h \nlhlul I-l-

Material Streams {continued) Sl Prg: Al

Hame Resikd_Prim_camgad Resid_Prim_carga3 Entrada_a_T.Vaclo

Vapour Fraction 0.0000 00000 0.0073
i3] Temperature 1) 173.3 2001 3350
i3] Preszue hgicm2_g) 11.140 * 10.00 0.3535 *
1=]  Kolar Fiow (lbmaizmr) 740.1 7401 740.1
[15] M=z Fiow {Inhr) 3.770=+005 3.770e+005 3 770e=005
7] Liguid Yolame Slow [bamelday) 2.TESe+004 2.7ESe+004 2 TES=-004
1] Heat Flow MBI -250.7 24 -130.8
1]
E Workbook: AA-T-1(COL1)
3+
X .
| Material Streams Fluid Phg Al
2] mame Residun @0 Turbeesina_Drw e Turbosina 1 Vaper a Turbozing 21
2| Vapour Fracion 0.0000 L0000 0.0000 10000
2| Temparsturs icy 3367 1222 163.5 000
27] Pressure {kglcm2_g) 1.108 R 0.5508 3455
28] woiar Fiow (bmaoisfr) 4c3.4 712 187.0 222%
=51 Mass Flow {iahr) 2.3112+005 4.230e+004 2.552=+004 1500
0| Liguid Volume Flow [Eamelcay) 15352+004 Er] 2260 10ze
3] Heat Flow {MMEtuhr) -135.2 3233 -24.13 2320
] mHame Diszal AA-T-25_Diraw| Dissel A4-T-I3_Ress] Wapora Diesel OO Kerozina AA-T-24_D
s:] Vapour Fraction 0.0000 10000 1.0000 L0000
4] Temparsture 1) 1280 =2 3958 204
=] Fressure {hglcm2_g) 0.507% 007 0.3073 3,488 o
2| Lotar Fiow {Ibmaiemr) 2223 20m 2203 [0.5405 1373
7] wmss Fiow {Inhr) 5.007=+004 7T =3 ie=D0s 5,737 £.I6dme00d
=] Liguid Volume Flow [Eamelcay) 4802 2211 2780 0.5681 B
] Heat Flow (MMEtuhr) -38.37 1574 -38.14 -5 388e-002 45 4%
2] Hame Wemzing AA-T-14_Re Herozina @COL Vapor a Kerosing 30| Gasceo Pezade @100 Gasoleo Fezadod @0
41] wapour Fraction 1.0000 £.0000 1.0000 0.0000 00000
22| Temparature 1) 2344 202 3155 3343 1323
23| Freszure {kgicm2_g) 0.7753 oTse 34585 1.022 1081
2] wotar Fiow {Ibmaiemr) 128.2 =T 5508 2768 2583
2] wmes Fiow {Inhr) 1.274m+004 505 Mme00d 1010 5374 =3E3
22| Liquid volme Fiow [Eamelcay) 1078 420 5325 7.0 7200
27| Heat Fliow (MMEtuhr) -12.84 3273 -5.588 =483 =471
22| Hame Vapor de Baja COL|  Crudo A fore COLY  To condenzerd @ool 7 oot RIL RET oot
3] wapour Fraction 1.0000 0ETTE 1.0000 0.0000 00000
ol Temparsture 1) A 420 143.8 A0.04 1274
5] pPressure {kgicm2_g) 2.482 1.300 0.5220 0.8400 -1.TESe-002
5z] Motar Fiow {Ibmaiemr) 4643 1902 2627 1284 4772
53] Mass Flow {Inhr) B38s 4.715m+005 2313==D005 1.3858+005 5 EETme00d
sy]  Liguid Vol Flow [Eamelcay) c7az 3,759+ 004 2 1152=004 1.285=+004 000
5] Heat Flow MMEBtUMhIr) 4587 2517 2147 -129.4 2113
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Case Mame: SIMULACION DE PLANTA ATMOSFERICA AA Y DE VACIO Al INTEG
Unit Set Nespidser]
DateiTime: Sun Jum 2T 22:54:54 2010

Workbook: AA-T-1(COL1) (continued)

HEBEODOEaEaE

Material Streams {continued) Shid Py Al

Hame RIL EXT guooLt RIF RET @ooLt RIF EXT oot

viapour Fraciion 0.0000 00000 0.0000
3] Temparature ic 1528 161.7 3187
14] Pressurs hglema_g) 0.8224 0335 0.2355
5] moiar Fiow (bmaoiethr) 477.2 1237 1237
[15] Mass Fiow iI/hr) 3.56Te+004 3.500=+004 3 E00e=004
7] Liguic Yok Flow [barreliday] BO20 2840 2850
12] Heat Fiow {MMEuhr) £7.38 et -22.05
5]
E Workbook: Al-T1 (COLZ2)
21
] .
B Material Streams Fhid Phg- Al
4] mame 30 @yCoL2 AEYECTORES @00 RESIDUD AV @IC0L]  Top iniet @ooL2 Extrac 4 HoOLD
25] vapour Fracsion 0.0078 1.0000 0.0000 0.0000 00000
] Temparature fl=31 3350 S300 3555 s3.00 13835
7] Preszurs hglcma_g) 0.3538 -1.013 -0.3882 -1.00% -1.008
[22] Mokar Fiow (bmuoiethr) 740.1 7110 EEER] =578 T3
39] Mmazs Fiow Tthr) 3.TTOe+D05 1288 2.4508=005 2.215e+005 2EETE+005
30]  Liguid Yokume Flow [barreliday) 2.755e+004 83z 1.755e=004 1.700e+004 2.200e+004
31] Heat Fiow {MMEUhr) ~130.8 07384 -133.4 -158.8 2343
] Mame Exirac 8 @COLZ Retum 3 ECOLE Rcturn § ooL2
33| vapour Fracson 0.0000 0.0000 0.0000
4] Temparature i 728 ITeT 153.0
3] Preszurs hglcm2_g) -1.004 5000 4350
] Motar Fiow bmuoiethr) Ti1.3 ] 4523
[37] Mmzs Fiow [Ithr) 2.8352+005 3473004 1.5548=005
3] Liguid Yokume Flow [barreliday) 2.200e+004 2640 1.430e=004
3] Heat Fiow {MMEUhr) 1532 23T -143.0
=
ol Workbook: AA-T-3 (COL3)
&
43
m Material Streams Fiid Phg: Al
2z mame Refl Sur 1 @coL3 2 gpCoL3 CRUDO A DEIF SUR
22| vapour Fraction 0.0000 1.0000 0.0000 01418
47| Temparature iz 40.08 1714 1593 1582
22| Pressurs {kglem2_g) 2.100 1,830 2.100 4.270
5] wioar Fiow (bmuoiethr) 16.28 4435 3355 1353
5ol Mazs Fow iTathr) 2880 4.382e-004 2.325e-005 2.T25e+005
51]  Liguic Yok Flow [barreliday) 1842 4053 1.5458=004 2.228e+004
2] Heat Fiow {MMEUhr) 1654 -IETE -177.3 -203.8
B
B
k=
=
=7}
=
55
]




Case Name: SIMULACION DE PLANTA ATMOZSFERICA AA Y DE WACIO Al INTEGH
LEGENDE

=l Buriimgion, kA Unit Set Newiiser

s aspen u2A
T CakeiTime: Sun Jun ZT Z2:548:58 2010
=
H Workbook: AA-X1-T1 (COL4)

8

] .
m Material Streams Shaid Phg Al
11] Hame I EotLs Cruge Despuntade @Y Refiuje Desp None & {RUDD.H.I:IBEIF"NTd

1Z] Yapour Fraciion 1.0000 (CLIOC00 0.0000 01523

13| Tempersture i) 152.4 1856 £0.05 15971

14] Presoae (gemZ_gl 2.000 Z.100 2.100 4.080

15]  Miolar Fiow fbmoiemhr) 4459 SEEE B3.15 1353
E Mass Flow [he’y 4 225e+004 2.383e+005 5027

7] Liguid Volame Flow [bamrekday) 4064 1.505e+004 H35.8

Heat Flow (MMETuhr) -29.17 -1829 -8.394

1=
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Anexo“C”

Hojas de Datos de
Intercambiadores de Calor

130



1] Inf=rcambador 1H-Propussia 1

3

4

z

HEES TZ5—-4850 mm T AES Hor  Connected In 1 pambe 7 Eneg
7| Eartenitiem] M7 mF Sheilsiunt 3 Suriished (=T, 58 ®mF
E PERFORMANCE OF ONE LIKIT

5| Fiuid aliccation Ehel Eige Tube Side

10| Fluid mame Sims L0 e Wk Crudo desaiado

11| Fluld quantiy, Tokal kgih 104233 123813

12| wWapor (IntCh kgihi | | 0 O

13| Wiguid kgih 104233 104233 123613 123613

14|  Moncondensabie Qs O | o O

1=

15| Temperature (infCut G 135,51 15447 120 157,78

17|  Dww ! Bubbie point oG

15| Deresiy aporLiguid kgim? S EIEET 4 Z3gaT 4 TEaEE A TSaEE
15| Viscosty mPa 4 B0E8T J &D03sT S amass 41048
20| Mokecular wt, vap

H | Mol=cular wt, MC

22| Eperific heat kLifkg Kl A zzae £ 235 £ 23 A 23
73| Thermal conducivity WHm K} A 01473 A oia7s PRk £ o3
24| Lagent heat Edikg|

25| Fresmure har 784168 T,55705 £.5E382 503551

25 | veiocty m's 08 1,58

77 | Pressure dmop, alkwicsic Dar 0,25 0,24 0LESE3E | ooszem

25| Foullng resist imin] oF KW 0,0001 0,0001 00,0001 2 40 hased
22| Heat mvchanged 10,25 METLWh WD comecied 3326 i
30| Transfer e, Sendoe  410,7 Dty 4.7 Clean 4553 W K]
3 COMETRUCTION OF ONE 3HELL Zketoh

z Erpmi] Sige: Tube Sige

33| D=sigriTest pressume bar 10 [Code N {Code:

34| Dezign Emperature o 1] %0

35| Number passes per shedl 1 2

35| Comosion allowance mm 3,18 3,18

37| Conmecions n rrnj 20324 - 3.2/ -

35| Emeirating ot mazd - 15244 -

5| Momina riereats a3z’ - 15244 -
20| Tube Ko, 305 oD 54 Thz-#wg 185 mm __ Length 4850 mm Fich 3175 mm
21| Tub= type Fiain #m_ Material Carbon Etesl | Tuee pasizm =0
47| Srel  Carbon Eesl I3 725 oD 745 mim | Erell oover -
43| Chanre] orbonnet  Carbon Shesd Cranns oover Carbon Sise
44| Tubeshmat-shtionary Carbon Stes Tubesres-Aoadng Carbaon Sime
£5| Fioaating Fead covver  Coarbeon Shesd mpingement probecion  MNone
45 | EafMeressing Carbon Sfes Tipe Eingie sepments Cuif%d) 29,64 H Epadng ocic 390 mim
27| Bafeiong - Seal type [ iriet 433,71 mm
25| Eupports-tune U-pend Type
23| Eypass z=al Tube-tubeshess jont Exn

0| Expanesion joind - Tpe

51| RhoW2-nies nozze FE Sundie enimnce 327 Enndis met 345 kgiten &7
52| Gasuets - Ehal sids Fiat Metal Jacks: Fibe Tube Side Flat Mietal Jacks: Fh=

=3 Floamng head Fiat Metal Jacks: Fibe

5| Code nequirements ASME Code Sax VWil Div 1 TEMA dass R - refinery service

5= | Weight:Ehel 41132 Fli=d with wamer §205 Bunds 18525 kg
CE | Remarks

=7

5=




B IR R R [ T AR e B

1

3

4

z

BEES 77E—-2B5D Tip= AES ~or  Conneched I 1 pamle 1 seEres
7| Cartfunitiel ] 18518 Shadsiunt 4 Surishel (=T 151 5 e
F PERFORMANCE OF OME LIT

2| Fluid allecation Shed Sige Tube Side

10| Fluid mame fcre KA Cruda Entrada

11| Fluid quantey, Total Egic 294177 £B ETIE

12| eapor (IntOu Epc | a o o

13|  Uigud Ep's 2477 29,877 S8 ET3E SEETIE

14|  Moncondensabis Ep's i a i 0

z
5| Temperature (In/Cut 2 1358 177,7 1182 122

17|  Dew ! Bubibie point an

15| Dy WaponLiguid kgim? 4 1279 4 gaTs { 7E5 Pl |
13| Viscosity mPac /17174 Rl 4 1p3sz F oz
| koterular wt, Ve

21| Moimoular wt, MO

22| Specific heat kdifkg E) d oz A 2aa £ o2a1m A 2318
23| Thermal conducEwty Wim E) A o448 J o Fl R £ 04134
24| Lag=nt heat Edikg|

25| Presmurs har 70607 £ BETAD £, 0saTs < o740

25| vemlocty mis 0.7s 1,3

7| Pressure drop, allow ioaic. bar 0,35 [ oasam o,EsEss8 | oozers

22| Foulng reskst. (min) ¥ 0,0005 0,0005 [,00057 A0 based
25| Heat myrhanged 1.9 METLUh AT comecied 10,31 et
30| Transfer rate. Sendoe 35S Dty 3957 Clean 4793 Wi K]
bl COMETRUCTION OF OME 2HELL Zkeioh

e Erpmi| Sige Tibe Sige

23| DesigriTest preszurs bar =/ JCode = JCode

| Design emperaturs o 240 20 . -

32| Murber passes per shsll 1 2 | | | | | | I

35| Comsion allowance mm ERE] ERE]

37| Conmeciions r n-n:l M3 2 - pLss -

35| Sirmirafing Ot 152 a4 Mzl -

3| Nomina s ats i - S

20| Tube Mo, 353 oD 254 Thz-#wg 1ES mm___ Length 850 mm _PEch 3475 mim
21| Tube bype Fian 2m  Materal Carbon Stes| | Tube patem =0

23| Erell  Carbon Eesl ID 775 oo TEY mim | SRl coer -

23| Chanre] orbonnet  Carbon Stesy Channs oower Carbon Stes
44| Tubeshestshationary Carton Soesl Tibesrest-Aoatng Carkon Stes

&5 | Floating Fead cover  Carbon Sheay mpingement protecton  Blone

L5 | Ecaffe—rroessing  Carbon Edee| Tipe Eingie saomenial Cut%dy L6 H ©Epadng ot 275 mim
27| Eameong - Seal hoe [ it 457,21 mm
23| Eupports-tubs Ubend Type

23| Bypne zma Tube—tubeshest ot Exn

50| Exparesion joint - Tipe

51| Rhov2-nist rozrs 1022 Sundis mtmnce 192 Eundis st 529 kgilm &3
o3| Gaskets - Shal zids Flat Meta) Jackst b= Tiibe Sids Flat Mt Jarkst Tha

53 Floeafing Feead Flat Pdeta| Jacks: Fibe

54| Code nequirsments AEME Code Sac Wil Div 1 TEMA Cass R - refinery service

5= | weighe'Shel £Iz4 2 Flli=d with water 55347 Eurcls 254z kg
05 | Rk s

57




o fiad fia |==

-

B £50-3550 Typ= AES =or  Connected In 1 pamle I sEneg
7| Barttuniti=t) MaE Sheilsiunt > Suriished j=T. IBE e
E PERFORMANCE OF ONE LT

3| Fiuid allccation Eheil Eige Tube Side

10| Fluid name Diesed 1 Crudo Entrada

11| Fluid guantiy, Toksl s T E4EE 58,673

12| wapor (IndOut Qe | | o O

13| Woquid Qe 7,BL5E 7,BL58 £8,ET38 S5,6738

14|  Moncondensabie s 0 | 0 O

15

15| Temperature (Ut o 18 7O, 45,01 58,58

17| [Dwmw / Bubiie point g

15| Dereiy waporLiguid kgim? £ THTE il - Pl -5 P | A B14T1
18| Visoosiy mPac J 03ma J p3zEz S 3gEEz 4 3EEz
20| Mciscular wt, vap

21 | Mobecular wt, MC

22| Epecific heat klifkg ) £ zemy £ zemT £ 20m A 200
23| Thermal conductvity Wim ) £ o158 doiss Ll T d o3z
24| Latent heat bk

25| Fressure har 0,B826 0,E0SET 5,4438 250318

25| vmiocty ms 035 1,53

77| Pressure drop, allew.calc. har ofpesr | opreT 055538 052085

25| Foullng resist. imim] ¥ W 0,0003 0,000 0, 00104 A besed
25| Heat sxchanged 10,53 METLUh MTD comecied §7,22 LE
30| Transfer mte, Senioe T4 Dty 28 Clean 3523 WA K]
£ COMETRUCTION OF ONE SHELL Zkstoh

z Sl Eide Tube Sige

33| DesignTest pressure bar ! fcode 12/ J Cods

3| Design Emperatre w EE] 170 " .

35| Hu—ioer passes per shel : 2 ﬁm
35| Cormosion allowance 1] 3148 3,18

37| ConrecSons r T 28,3/ - I5dd -

35| Ezeirafing Ot 127f - 23z -

35| Hominal rieredabe 1Z7f - iz -
40| Tuke Mo, 250 oD 54 Tez-®%p 155 mm___ Lengih 5550 mm_Pich 31,75 mm
21| Tube= yp= Fiain #m  Material Carbon Eesi | Tube patem =0
£7| Enel  Carbon Saesi oD 570 mim | Erel oover -
£3) Chanme] o bonnet ICaran Shese] Channe oower Caran S
24| Tubeshest-stationary Carbon Shesi Tubesrest-foadng Carbon Sies
£LZ Fbll"_ll] Fiead cover (Cartson Shes MErgemen profecion Moris
45| BEafMe—rossing  Carbon Sheel Tipe Eingie s=omenis Culled) 2265 H Epadng:-oc 290 mim
27| Bam=—ang - Emal hype [ irimt 4413 mm
25| Eupports-tune: UHpend Type
23| Eypass z=a Tube-tubeshes [ont Exp

50| Expanesion joint - Tipe

51| Rho'VZ-inket rozzis T Sundie entaEnce 45 Eunis st 45 kgi(m 57
52| Gastets - Shel side Flaf etal Jackst Flbe Tube Side Flat Metnl Jacks: Fhe

53 Floaing Fead Fiat Metal Jacks: Fibe

54| Code requirements AEME Code Sac il Div 1 TEMA Cass  Rl- refinery service

55| Weight'Ehel 3501,3 Fll=d with waer 53774 Burde 17557 kg
5= | RErowxs

57

5=




= fiad Jha | =

=

&| Ez= T—5000 mim Ti= AES Hor  Connectked I 1 pamaks 2 SErkes
7| EaxitanitieT] SH0E me Shellsiunt > Surlished (=T, 1304 T
g PERFORMANCE OF ONE LIHIT

S| Fhuid alkcacation Ehed Slde Tube Side

10] Fhuid mame Diiesed Corudhn De=sall

11| Fhuid quanbty, Toéal [ ek B 0456 34 3369

12| Wepor {IntOh e 1 d O 0

1z Liguid [ X B,0=88 B, 0= 34,3363 34 3353

14 RoniC Dhden sabie s 0 a 0 0

s

15| Temperature (Infout oG 218 1297 20 124

7 Desiy | Bubbde point oo

15| DenesEy WaporLigud kg/m? 4 TIN76 4 TH,TE FoTesEs A TEazs
15| Wisooshy mPac J 032 J o3 F 1014 J A0dE
20| Molerular wt, Vap

21| Mobecular wi, NG

72| Epecific heat kLifkg K 4 z=m7 £ zesT £ 23z £ 23z
23| Thermal conducsvity WHm K} 4 o158 £ s PR Ak A o3
24 | Ladent heat Edkg)

25| Pressure bar 0,B826 07T £, SE055 £ 40157

o5 | vmioc ity i 043 o84

7| Pressure drop, allow calc bar O, 10853 | 00255 0, EEREE 0, 14853

25| Foullng resist. imin] moF W 0, 0005 0, 0005 0, 00057 Ao hased
23| Heaf mxchanged I5LE2ET kb LD comecied 2848 G
30| Transfer rate, Sendos 351 Dirly 36B5 Clean 376,59 WiTme K
Ehl CIOMETRETION OF ONE SHELL Zksioh

= Ered | Sige Tiube Eide

33| DesigriTest pressune bar 3/ JCode = J Code

3| Deslgn E=mperature e 3 240

35| Mumber passes per shell L 2 “"!”””l"”””"l”ilii |I :
35| Comosion allowancs mim 3,18 3,18

7| Conmeriions r. n-nj iMES - Wizt -

35| Elrsirafing out 1274 - 1524, -

¥5| Mominal nberedaie 1277 - 5247 -
0| Tube= Mo, 354 oD ¥4 Thseg 165 mm Lemgth S000 mm_Fich 3475 mm
&1 ] Tube= bype= Flain #m_ Maberial Carbon Ses| | Tube patiem 50
£2] el Carbon ESes ID E75 D 595 mm | EFell cower -
£3] Chanrel or Eonnet Caarbeon S Cranne oower Carbon Simel
L | Tubssshesi-stationany Carion Shes] TubesHes-floadng e S
£5| Ficaling Fead cowver  Cearbon Sosed mpingement profecion MNone
&5 | EafMe-rromsing  Carbon ESeel Tipe Eingie seomenis Cull¥dy 19,65 H Epadng: oc 180 i
47 | Ea=-iong - Bl type | Inie=t 287,21 Eim
£5| Bupports-tubs LHbend TyEe
£3| By cen Tube-tubsechest oint Exn

50| Exparesion joird - Type

51| RhoW2-ink=t noxzl= 1407 Sundie sniance 184 Eundl= syt 373 kg £
5Z| Gaskels - Shel side Flaff Metal Jack=E Fibe Tube Eide Flaf Melni Jackef Flhe

53 Floafing hisad Flaff Metal Jackst Fibe

54| Code requirsments ASME Code Eax Wil Div 1 TEMA dazs R - nefinery serdice

55| Welght'Shel L157.8 Flled with wealer 65527 Burds 2121,4 kg
5| Rlemois

57

5=




e Lol [

-
& e SS0—&000 THT T AES Hor | Conneched in 1 pamk= 1 seres
7| Eurshanitien] 1853 me Shellsiunt 4 Suriishel =T, 125,32 ¥
-3 PERFORMANCE OF DHE LT
2| Fiuid allocation Shed Sl Tubhe Sids
10| Fhaid e Res Vado 1 Crudo Desaiadio
11| Fhald quesntity, Tobal e 31,2574 34 3363
Z|  wapor (indOut k' 1] 1] ] o
12 Liquid L 3 2574 3 2574 34 3365 34 3369
i Moroondensabie e 0 a 0 0
15
| 15| Temperature (In'Cut ] 58 igs & 120 11,5
17T D | Bublde: podr ]
18| Dersmy waporiLiguid kgim? 4 B3TAE £ 3718 £ 758 B8 4 7EaEs
19| Visoosity mPac S EEIR4 J EBI5s F101as £ 10145
| Molerular wi, Vap
21| Mol=cular wt, B
73| Epecific heat kLifkg Kl 4 zza7 d zeaz £ 2am A 23
73| Thermal conducEvity Wam ) 4 oar £ oaar £ o3 £ o3
24| Ladent heat EJikg|
25| Pressure Dar 582543 5, 63226 S SE056 S 37
25| vmiocty miE 0,58 1,57
27| Pressune drop, allow. caic Dar 025 01531 0, 55838 OS178E
25| Foullng reskst imim o KW 0, 0005 10,0005 0, 00057 Ao Deesed
29| Heaft mechanped 2163311 koalh LD coemecied 42 57 "
3| Transfer ats, Sendo= 327 Dirty 3121 Cleam 4588 W e K]
3 COMETRMCTION OF OME 3HELL Zksioh
= Eiresd| Sl Tube Sloe
33| DesigniTest pressure bar T JCode 2 [ Code
| Dazign mmperatrs o ang =0 . .
25| Murber pazses par shall 1 g | | | | | | :
35| Cormosion allwvanoE 1 ail 3,18 3,18
37| Conmeciions r lhite} 203 2 - X3z -
3| Eeradng o 152 &¢ 1524, -
3| Nominal rhereahs & - 4.
01| T Mg, £27 oD 54 TE=g 1ES mim Length S000 mm_PRch 3175 Tim
21| Tuie= bype= Fiain Fm  Maberial Carbon Siesl I Tube patiem 30
£7| Sl Carbon Shee 1T B0 oD B7E mim | Sl ooer -
£3| Chanmel or bonnet ICaraon Seee Channs conver Carkaon Sies
44 | Tub=shesfstationary Carbon Shesl Tiubeshes-foaing Caarton Simed
22| Floating Fead cover  Carbon Sses mpirgemeant profecion  Bone
42| Eaffia—rrossing  Carkaon ESsel Type Eingle seomenk Cui%dy 3535 H Epadng: oc 300 Tim
47| BafMe=—iong - Seal tvpe | it 5. mim
28| Eupports-tubs L-bend Type
23| Eypass sea Tube-tubashess oint
0| Expanesion Joint - Type
51| Rhev2-inies moxze 1120 Sundie entrance 483 Eundie exit 1223 Egiteni £
52| Gaskets - Shel side Flait Metal JacksE Flbe Tube Shde Flat Melal Jackei Fhe
52 Floafing Fead Fiaf Retal Jackss Fbe
S| Code nequinsments AEME Code Sasc Vil Diw 1 TEMA O3z R - refinery sendice
55| Wedght'Shel B513.9 Flled with waier 105302 Buride IFFI 6 kg
o2 | Rearks
o
-]




e Lol [

-
& S EOO—-ST00 e T AES Hor Conneched in 1 pamk= 2 seres
7| Carthunitiel) 1808 m Shellsiunt = Surlishel (= 25,4 513
2 PERFORMAMNMCE OF DNE LWIT
3| Fluid allocation Ehed Soe Tube Side
10| Flud name SoP Froducio Corun D aladio
11| Fhaid quantity, Tobal Ep'c 80723 34 3363
1z i InACht hp's a a 0 0
1% Liquid Q' B, 0723 8072 34 3368 34 3358
14 P D N ead Ep'c ] a ] 0
1=
16| Temperature (InfCut] G 23903 54 EE4 172
17 e ! Bubbde podr s
15| Dy VaporiLigad Egim? £ TET AT 4 TSTAT T ¥ Filrr )
15| Visoosdty mPac P I e T J D4235 S 05 F 0Bas
20| Kok=cular wt, Ve
21| Wcecular wt, NC
72| Epmcific heat klifkg E) 4z EE £ zEE £ 2473 £ 2aTa
23| Themal conducEwvity Wam K} A oaze d oz £ oo2s A oo
24| Lat=nt heat ENEg|
25| Fressure Dar 5, 85455 5,66553 S, ES056 S 3ET16
35| vmiocty mE 05 113
27| Pressune drop, allow. iCaic Dar 0,26 0159913 0, 55838 I 01932
25| Fouling resist. imin Lol 0, 0005 0, 0005 0, D005 Ao exsed
=5 He=at axchangsd 4 82 MIETLUh AT cormecied 23,58 5
| Transfer rate, Sendoe EiER| Doty 37 4 Cleani 4209 Wilmr K]
31 COHETRAMCTION OF GHE 3HELL Ekeinh
3= Sl Bade T Sl
33| DazigriTesct preszure besr zf JCoos ) JCods
3| Design Eemperaiure L+ 33 0
35| Mumber passes per shell 1 2 ﬂmﬁﬂj
35| Comosion allowsnce i 3,18 3,18 N
37| Conmeifions n rrnj B85 - 3.2 -
35| Smirating Sut 1HEF - 15247 -
33| Mominal miEmrediske vy T - 1524/ -
0| Tuies Mg, 213 oD Z54 Thswg 185 mim Lemgth. 5700 mm_ Pich 34,75 mim
1] Tuks= bype= Fiain Fm  Maeral Carbon Sheel | Tubs= pati=m S0
£7| Emell  Carbon Shes I 500 oD 620 mim | -Shel oosr -
£3| Chanmel or bonnet Caaron e Cranns conver Carbon Siss
44 | Tubs=shesfsiationary Carbon Shesd Tiubeshesi-foading Caarbon Simed
22| Floaling Fead cover  Carbon SSes) mpingemeant profecion  Beone
42| EafMe-rroasing Carbon Eossl TypE Eingis seoments Cui%dy 201 H Epadng:oc 135 mim
27| Bateiong - Seal type [ iriet 228 4 mm
22| Supports-tubs L-b=nd Type=
23| s zea Tubetuteshesst jnint Exp
oo| Expansion Joint - TVpE
51| Rtho'v2-ink=t nozr= 28 Sundie mvianoe 09 Eunil= gt 208 kit &3
52| Gaskels - Shel shie Fiat Metal Jackss Fibs Tube Ekde Flat el Jacket “he
52 Floafing Fead Fiaf Metal Jacksd Flbe
54| G requirsments ASME Ciode Sac Wil Div 1 TEMA dass R - nefinery serdce
55| Welphe'Shel 305 B Flllesd with wealer S09c.4 Burde 1622 1 EQ
55| Remarks
57
B=




Lo L L

-
&) Sz E00—-5700 Tie= AEE Hor ConnedeEd n 1 pamkes 2 SEres
7| EarftunitiefT) 1908 Shelsiunt > Surlished (=T oL 4 TF
-] PERFORMANCE OF DNE LIKIT
5| Fluid alkozavtion Ehedl Sloe Tube Side
10] Fluid name S0P Producho Cruin Dies ol
1) Fluid uuanbity, Total Ep'c 20723 33 3362
1z ‘i IO Qe a a 0 0
13 Liquid ' B, 0723 B 073 34 3359 34 3359
14 MOnC O dE N Saie ' 0 a 0 0
15
15| Temperature [ Cut o 23503 5L p 172
17 D | Bubibde posimd ]
12| Deresly waponLigud kgim? S TSTAT 4 TETAT T34 33 T2439
13| Visooslty mPac J o4a3s 4 04235 J 0EsS § 085S
| Molerular wt, Vap
21| Modecular wt, MO
|=| oot heat kdifkg K} 4 2EE 4 zEs £ 2ams Ll ]
23| Thermal conducsvity Wim K} A o128 d mazs J oozs A omes
24| Lasent heat ik
25| Presours Dar &, BESES 5, eS0T £ EENSE £ 3ET1E
25| Welociky 51 0s 1,13
27| Pressure drop, allow.caic. Dar 0,26 019913 0,55898 I 0, 1934
25| Foullng resist (mim] e W 0, 0005 0, DOs O, D00ET A0 Deaesed
=5| Heal sxchangsd 4 B3 METLh LITD coemeciesd 23,62 b ]
30| Transfer rabe, Sendo= 3131 Dty 3174 Cleam 45005 Wi mr K
3 COHETRUCTION OF OME SHELL Zk#h
=z S| Bl T Sl
33| DesigriTest pressure bar =/ fcooe = J Cods
34| Desioni Eemperaiure L 33 0
25| Murber paszes par shail 1 2 ﬂmﬁﬂ;
3| comrsion silowance mam 3,18 3,18 o
37| Conreciions r T RN - 03z -
3= Esadng [alT ) 01 & - 152 4. -
33| Mominal inbe e diabe 01,67 - 152 4. -
A0 Tubes Mo, 213 oD 254 Thswg 1EE mim Lemgth 700 mim_P&ech 3975 mim
21| Tubs bype= Fiain #m Masral Carbon Eheal | Tube pattem =0
£7) Bl Carbon Eoes 10 500 oD 520 mum |- Ehell coeer -
£L3) Chanme] o Baonnet ICaraon Shee Cranne cower (Caaraon S
44) Tubeshest-chationary Carbon Shesl Tubesresi-ficadng Cartaon S
25| Floating Fead tover  Carbon SSes mpingement proteacton  Mone
45| BaaMe-rrossing  Carbon Sieel Tine  Engle seomenis Cult%edy 2.1 H ESpadng:oc 135 mim
47| Eameiong - Saal type [ it 2284 mm
L3 Eupports-iube L-bend pe
23| Eypass s Tube-tubeshsst joint Exp
50| Expansion joind - Type
51| Rho'vVZ2-nlet noxrie 2158 Sundie enirance 015 Bundl= exit 3108 kgiim &3
52| Gaskets - Shel sige Fiat Metal Jackss Fibe Tube Side Flat Metal Jacket “he
o3 Floeafing Fead Fliat Metal Jackss Fibe
54| Code requirsments AEME Codie St Wil Diw 1 TEMA dass R - refinery seriice
55| Welght=Shel 33058 Flled with weaier 50554 Buricie 1625, 1 kg
CE | Remarks
ar
-]




Ll LN L0

Welpht'shel SEEn

Flied with weater 830326

Bundie 26274 kg

RETarks

~
B E00-5550 mm Typ= AES Hor  Conneced IR 1 pami= 2 seEres
7| CarfunitiedT) IEER m Shelsiunt 2 Surlishel (=T {55 E (ni s
H PERFORMANCE OF DNE LT
3| Fluid ailccation EShedl Sige Tube Side
10| Flaid nare Fesid Waoo 1 Corucn Desaiado
11| Fluid gusntiy, Toesl Epc IMEETE 40,0853
12]  vapor (IntCha Epc | | o 0
13|  Liguid Epc 3BETS 3EET4 40,0858 40,0853
14|  Moncondensabie Epc 0 | o 0
-
15 | Temperaturs [nCut g 211,24 1BE,54 172 185,
17| D=w ! Bubbie point g
15| DeraEy VaporLiguid kgim? S EzE e Pl el / Tmaaz A Toadaz
13| Vizcosity mPac S AT S 47814 4 DE®= £ s
20| Moiecular wt, Vap
21| Moiecular wt, NG
72| Epedfic heat klifkg K S zEms d zs3s {25851 {2551
73| Thermal conducivity Wm K} A oias /D145 / DoaTa Pl
24| Laf=nt heat likp
23| Fresmure har £,82543 553413 z, 55055 S =523
35| Visiochy m's 045 1,55
77| Pressure drop, allow.caic har 025 | 01313 055538 |  cidssss
25| Foulng resist. imini oF KW 0,0005 00,0005 0,00057 Ao hased
5| Heat =wchanged 518 MIETLUh WD coemecled 18,05 i
30| Transfer moe, Senioe 342 Dty 3445 Clean 474,3 WImF K]
3 COMETRUCTION OF ONE SHELL Zketoh
i Sl Sice Tube Side
33| DeslgnTest pressure bar 5/ JCode ) fCode
H| Design emperature L 340 =0 ] B
35| Mumker passes per sheil 1 ] I:lIL I | | | | |
35| Comosion allowance mm 3,18 3,18 TS
37| ConrecSons r i 3.2 - X3z -
35| Emsirating Out mayf - mazd -
3| Mominal rherediabe mayf - mazd -
20| Tube Mo, 378 oD 754 Tez-#wp 185 mm __ Length 5550 mm Pmch 3175 mm
1| Tube ype Fiain &m_ Materal Carbon Snee | Tuke pattem =0
42| Erell  Carbon Saesl ID B0 oD B2 mim | Sl ooer -
43| Charrel or bonnet Carbon Soesd Cranns ooeer Carbon Siee
24| Tubesheststationary Carbon Shesl Tubesrest-foadng Carbon Siee
L5] Floabng Fead cover Coarbaon Shee] mprgement: prodecion  Bdone
L= | Exffa=-crogsing  Carbon Ehes| Type  Engie saomeni Cou¥edy I8 55 H Spadng oc 3ATS mim
27| Bama-ong - Eamal ype [ irimt 580,71 mim
25| Eupports-tube UHend Type
23 Eypass sea Tube-fubeshess jont Exn
50| Exparcion joint - Typ=
51| RhovZ-inkss nozze 1904 Sundie entrance 224 Eundie mwt 250 kgiim 57
52| Gaststs - Shel cide Fiat Metal Jackss Flbe Tube Eide Flat Metyl Jacks: Fhe
53 Floasng Fead Fiat Metal Jackss Flbe
54| Codle reouiements AEME Ciode S VIl Div 1 TEMA dass R - nefinary sarvice
5=
5
5T
5=
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