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1. Introduccién

Todas las refinerias en México poseen tres secciones principales para el
procesamiento del petréleo: separacion, conversion y terminacion. Antes de
procesarlo, se debe separar fisicamente en diversas fracciones, esto permite
gue los pasos subsecuentes de la refinacién del petréleo se lleven de forma
eficiente.

Los productos resultantes de la separacion y conversion son tratados en una
serie de procesos de terminacion, todo esto para convertir el petréleo en miles
de productos o como materia prima para obtener otros productos.

La destilacion es el primer paso en el proceso de refinacion del crudo.
Normalmente este proceso ocurre en dos etapas, la destilacidn atmosférica, a
partir de la cual se obtienen productos como la Nafta, Turbosina, Kerosina,
Diésel y Gaséleo Primario; y la segunda etapa, que es la destilacion al vacio,
en la cual se destila el residuo atmosférico para finalmente obtener Gasodleo
ligero y pesado de vacio. Estos cortes son posteriormente transformados
mediante procesos basados principalmente en el cambio de tamafio y
estructura de las moléculas (desintegracion, reformacion, alquilacién,
isomerizacién), para obtener mayor rendimiento y gasolinas de mayor octanaje.
De igual manera los diferentes cortes pasan por una serie de tratamientos y
procesos de separacion para eliminar compuestos indeseables que disminuyen
la calidad de los productos.

1.1 Objetivo

El objetivo de este trabajo es llevar a cabo la simulacion de la Torre
Atmosférica DA-101 y la Torre de Vacio DA-151 de la Planta Primaria No. 5 de
la Refineria “General Lazaro Cérdenas” en Minatitldn, Veracruz. Destacando
gue se utilizaran datos reales de la caracterizacion del crudo que se alimenta a
la torre, por lo cual, podremos comparar los datos obtenidos de la planta con
los del simulador. Con esto llegaremos a la conclusion de que tan diferentes
pueden llegar a ser los resultados entre ambos.
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2. Generalidades

2.1 Historia
La Refineria “Gral. Lazaro Cardenas” que se encuentra localizada dentro del
municipio de Minatitlan, Veracruz.

Cuenta con una superficie de 200 hectareas, que estan ubicadas en el margen
izquierdo del rio Coatzacoalcos.

Este centro de trabajo inici6 sus labores en el afio de 1906, bajo la
administracion de la compaifiia inglesa “El Aguila”. 34 afios después, las
instalaciones pasaron a ser patrimonio de la Nacion como resultado del
Decreto de la Expropiacion Petrolera, en el afio de 1938, por el entonces
Presidente de la Republica, General Lazaro Cardenas del Rio

Durante varios afios, debido principalmente a los problemas inherentes de la
expropiacion y a situaciones externas, se detuvieron los planes de expansion.
Es hasta 1954 en el que se alcanza el equilibrio, cuando comienza
practicamente la era moderna de la Refineria; las antiguas instalaciones son
desmanteladas y se inicia la construccion de nuevas Unidades de proceso con
mayor capacidad, utilizando todos los avances tecnoldgicos de su tiempo,
acordes con la demanda nacional de energéticos. Como resultado de la citada
expansion, la Refineria actualmente estéa integrada por 32 plantas en operaciéon
normal.

En 1974, la Refineria de Minatitlan, Veracruz, cambia su nombre a Refineria
“General Lazaro Cardenas”, como homenaje y reconocimiento unanime al
precursor del petréleo mexicano.

En 1997 se incorporan oficialmente las instalaciones industriales (tres plantas
de proceso, doce tanques de almacenamiento y una torre de enfriamiento) de
Pemex-Refinacion ubicadas en el complejo petroquimico “Cangrejera”.

2.2 Datos Generales de la Planta

La planta originalmente fue diseflada para procesar crudo ceroso en un
proceso de destilacion a presion atmosférica y posteriormente en otra de alto
vacio con el objeto de obtener productos terminados e intermedios que serviran
como carga a las plantas de hidrodesulfuradoras y de desintegracion Catalitica
F.C.C

La ingenieria de la construccién de la unidad combinada fue hecha por la
Societé Francaise des Techniques, LUMMUS bajo el contrato No. F-5164.
Siendo conocido como proyecto Mazatlan.

La Planta Combinada Primaria No. 5 y Preparadora de Carga No.2, fueron
disefiadas para procesar 42,500 B/D de crudo ogarrio de 34.1° APl o una
mezcla al 50% de crudo ogarrio y residuo Minatitlan 24° API.



En el afio de 1974, fue puesta en operacion la torre despuntadora dentro de los
proyectos de aumento de la capacidad de procesamiento de crudo.

La ingenieria de la ampliacion fue elaborada por la gerencia de refinacion. Con
esto la capacidad de procesamiento de la unidad aumento a 60,000 B/D de
crudo de 32° API

Los equipos principales de la planta entraron en operacion en el afio de 1957,
por lo que actualmente la Planta Primaria No. 5 y Preparadora de Carga No.2
cuentan con 58 afios de antigledad y la torre despuntadora fue puesta en
operacion en 1974, por lo tanto cuenta con 41 afios de antigiiedad.

En 1995 quedo fuera de operacion y desmantelada la torre debutanizadora DA-
110 por desgaste de los circuitos y equipos fe proceso, que resultd incosteable
Su operacién

En 1995 se llevo a cabo la modernizacion de los calentadores BA-101 y BA-
151, para instalacion de quemadores de alta eficiencia.
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3. Antecedentes

3.1 Petrdleo

Aunque el petréleo ha sido conocido desde los albores de la humanidad, sus
usos permanecieron limitados hasta el siglo XIX. Sus propiedades medicinales,
y de combustion (por ejemplo, Fuego y Luz) fueron reconocidas. Sin embargo,
era producido a en una escala pequefia y el procesamiento era practicamente
inexistente.

Aungue la domesticacion de caballos y el uso del agua y de la energia edlica
utilizada para logros importantes durante la Edad Media, fue hasta finales del
siglo XVIII y principio del siglo XIX que las grandes invenciones mostraron
como la energia humana podia ser multiplicada con el desarrollo de las
maquinas. La maquina de vapor alcanzo rdpidamente sus limites debido a la
falta de flexibilidad y adaptabilidad del carb6n. Para que la revolucién industrial
continuara y particularmente se convirtiera en una realidad de la vida diaria, se
necesitaba una fuente de energia, abundante, barata y adaptable. Esto fue lo
gue precisamente el petrdleo comenzd a ofrecer en la segunda mitad del siglo
XIX, y esto es cuando las refinerias comenzaron a enfrentarse a humerosos
retos.

El crudo es dificil de utilizar como se presenta en la naturaleza, pero después
de fraccionar algunos cortes, tienen propiedades especificas que lo hacen mas
facil de usar. Por ejemplo, a diferencia del crudo, un corte principal llamado
keroseno o lampara de parafina se consume completamente en una flama
brillante y sin humo. Ese simple hecho promovié una demanda constante a
partir de 1895. Sin embargo, la invencién del motor de combustién interna en
1862, quemando gasolina natural en lugar de gas de carbo6n, hizo que la
demanda de productos del petrdleo despegara en definitiva.

El primer reto en los primeros dias de la industria petrolera fue el satisfacer la
demanda. La perforacién fue desarrollada y las primeras perforaciones hechas
por el Coronel Drake en Titusville en 1859 fueron para abastecer la cantidad
necesaria de crudo. El segundo acontecimiento fue el fraccionamiento del
crudo en cortes especificos como se realizaba por la destilacion batch hasta
1910, cuando los primeros calentadores de operacién continta aparecieron. No
fue hasta 1925 que la primera unidad de destilacién con una caldera y con una
columna aparecio en los Estados Unidos.

Dos cortes del crudo, lampara de kerosina y gasolina estaban particularmente
en demanda, especialmente a partir de 1890 con el nacimiento y el posterior
auge de la industria automotriz. Pero, ¢Qué pasa con los otros cortes? Habia
dos soluciones:



» Desarrollar usos especificos. Este fue el caso del diésel con la invencion
del motor de diésel en 1896, y el combustéleo en lugar de carbon en
buques de guerra a partir de 1900

* Modificar las proporciones en que varios cortes obtenidos por
destilacién. Sin lugar a dudas una solucion mucho mas flexible, al no
poder asegurar que los diferentes usos crezcan simultaneamente

Implementar esta segunda solucion fue el tercer reto para la industria de
refinacion y aseguraria su desarrollo durante la primera mitad del siglo XX.
Reajustando balances cuantitativos fue el primer paso. De hecho, las
propiedades de los cortes obtenidos directamente de la destilacion directa del
crudo no fueron totalmente satisfactorias al buscar alcanzar los requerimientos
cada vez mas estrictos. Por ejemplo, mejoramiento del desempefio del motor
de combustion interna implica diferencias de compresibn méas altos, que
causan golpeteo y dafo al motor con un producto no tan refinado. El cuarto y
ultimo reto que enfrentaria durante ese periodo era alcanzar nuevos
requerimientos de calidad.

La industria petrolera evoluciono de la separacion a procesos de rearreglo
molecular. Inicialmente, él rearreglo molecular eran principalmente térmicos en
la naturaleza (desintegracién térmica para modificar balances cuantitativos y
reformacién térmica para balances cualitativos). Después rapidamente alcanzo
sus limites: baja selectividad, pobre produccion, estrictos requerimientos
tecnoldgicos debido a alta presion y temperatura, junto con ciclos cortos de
produccion.

Un descubrimiento por un quimico Franceés fue el que permitié la transicion a
una segunda fase mucho mas eficiente. La investigacion hecha por Paul
Sabatier, que le hizo ganador al premio Nobel en 1912, mostré que ciertos
metales y Oxidos de metal promueven selectividad en la reaccién de
desintegracion. Gracias a la investigacion de otro francés, Eugene Houdry, la
primera unidad de desintegracion catalitica industrial se disefié en Estados
Unidos en 1936. Fue seguido poco tiempo después por la primera unidad
reformadora catalitica industrial, que comenz6 en 1939, una vez mas en los
Estados Unidos. Era capaz de incrementar el nUmero de octanos del corte
promedio de gasolina de 30 a 40 puntos.

Los dos procesos principales de la industria petrolera eran operacionales y
fueron pronto complementadas por otros procesos mas especificos, inclusive
mas selectivos, particularmente para satisfacer las necesidades ocasionadas
por la Segunda Guerra Mundial. Operar desintegracion y reformadoras
ocasionaba produccion masiva de gas y la idea de utilizarlo fue pronto seria
puesta en marcha. Dos procesos, polimerizacion en presencia de acido
fosférico y alquilacion en presencia de &cido sulfarico o hidrofluoridrico,
producian gasolina de alto octanaje a partir de gases de petréleo. Estos fueron



desarrollados rapidamente en los Estados Unidos en con el fin de producir
grandes cantidades de combustible para aviones cuando los Norteamericanos
entraran a la guerra.

Todas estas innovaciones le dieron a la industria petrolera un gusto por el
rearreglo molecular y los cientificos no perdieron tiempo en entender y explicar
este fendmeno. Investigadores pronto se dieron cuenta de la riqueza inmensa
de los productos derivados del petréleo y su uso como materia prima para la
sintesis quimica. En 1920 en Estados Unidos, Union Carbide y Standard Oil
produjo 75 toneladas de quimicos sintéticos basados en petrdleo — y la
petroquimica naci6. Esta experimento un auge durante la Segunda Guerra
Mundial abasteciendo de productos primarios para la manufactura de sustitutos
para productos naturales. A pesar de que la Industria Norteamericana fue
privada de sus fuentes de suministro de materia prima, fue capaz de adaptarse
y cambiar con el fin de apoyar una guerra sin precedentes. Como resultado,
una guerra que de otra manera hubiera durado afos fue terminada
rapidamente, y la superioridad econdmica y tecnolégica de Estados Unidos fue
establecida de una vez por todas.

En menos de un siglo, la industria petrolera ha mostrado su extraordinaria
capacidad para adaptarse. Esta ha abastecido combustibles para motores y
otros usos de combustion, como, los productos primarios necesarios para
mantenerse al dia en el progreso tecnoldgico y beneficiar a la mayoria de la
poblacién. Al mismo tiempo, el progreso cientifico hizo la investigacion del
petréleo mas efectiva.

Después de los Estados Unidos, Canadad y México, Europa con Rusia y
Rumania, el Medio Oriente con lIrak, Irdn y Arabia Saudita abrieron la
produccion de petréleo. El crecimiento en consumo manifiesta la extrema
flexibilidad de esta nueva fuente de energia. De hecho el consumo mundial
sera mas del doble cada diez afios durante un largo periodo. Hasta entonces,
Estados Unidos cuenta con dos tercios de la actividad petrolera mundial. El
papel principal del petréleo en cubrir las necesidades energéticas del mundo
era obvio y se debia a:

* Investigacion petrolera eficaz

» F&cil transportacion y almacenamiento

 Planta industrial flexible y adaptable que pueda responder
adecuadamente a mejorar varios y diversificados usos

Todo esto era posible solo porque la innovacion tecnoldgica hizo la mas
eficiente implementacion disponible en cada parte de la producciéon de petrdleo,
trasportacion y procesamiento. Adaptabilidad, junto con el crecimiento de la
produccion aseguro el desarrollo de la industria petrolera al disminuir costos
durante cien afos y contribuiria significativamente al desarrollo econémico



posguerra. El papel dominante desempefado por el petréleo era el también
mostrar sus peligros. Con la interdependencia de los productores vy
consumidores, el petréleo empezd a desempefar un papel eminentemente
politico y estratégico el cual era generar nuevos conflictos y desequilibrio. Una
vez mas, la industria petrolera estaria fuertemente instigada a compensar este
desequilibrio.

De 1945 a 1970, la industria petrolera contribuyo significativamente a la
reconstruccién e industrializacion de los paises europeos y asiaticos que
habian sido fuertemente afectados por la guerra. Compafiias Petroleras y
procesos desarrollados en Estados Unidos cruzaron el Atlantico y Pacifico.
Europa Occidental y Japon por igual reprodujeron el modelo norteamericano y
lo mejoraron. Aunque no habian cambios fundamentales en ningun lado tan
importantes como el desarrollo de la reformacion catalitica y proceso de
desintegracion durante el periodo precedente, cambios significativos si
ocurrieron:

* Nuevos catalizadores fueron desarrollados
« El hidrégeno emergié como un agente refinador en muchos procesos_
0 Isomerizacion de gasolina ligera
o Hidrodesulfurizacién
0 Hidrodesintegracion
o0 Hidroconversion

Entre 1945 y 1970 el consumo de crudo experimento un alza, principalmente
debida a extension geografica.

Los precios de crudo estuvieron en su punto mas bajo: $1.80 USD por barril
para el Arabe Ligero, que aln era diez veces su costo de produccion. Algunos
se preocuparon acerca de este crecimiento exponencial (Club de Roma),
mientras otros querian una nueva organizacién para produccion y distribucién
de explotacion minera (OPEC). Tension internacional (guerra de los seis dias)
fue favorable a la accién de paises productores, que unilateralmente decidi
triplicar los precios en Noviembre de 1973, después doblarlos dos veces en
Enero de 1974. El barril de Arabe Ligero alcanzo el precio de $12 USD. Una
vez mas, la industria petrolera en general y la industria de refinacion en
particular tuvieron que afrontar otro reto.

El consumo de las diferentes fracciones del crudo fue duramente afectado por
el aumento de los precios:

e Cuando la sustitucion era posible, productos del petréleo era
reemplazados por componentes alternos

» Cuando la sustitucion no era posible, ahorro de energia se convertia en
el objetivo
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El resultado fue la disminucién en el consumo de combustibles y disminucion
en el crecimiento de combustible de motor (gasolina, diésel y turbosina) y en el
consumo de materias prima de petroquimica. Consecuentemente, con el
mismo o inclusive crudo mas pesado, la industria de refineria tuvo que
manufacturar mas y mas ligeros, productos altamente procesos para
reemplazar los pesados y menos sofisticados. Los procesos existian, su
implementacion era solo cuestién de tiempo y dinero, ya que las inversiones
son altas especialmente para una industria a la mitad de una crisis.

Algunos procesos evolucionaron entre 1970 y 1990. Las reformadoras se
convirtieron en semi-regenerativas y regenerativas, las desintegradoras se
volvieron mas eficientes con el incremento de alimentaciones mas pesadas, y
lo ma&s importante, los catalizadores se convirtieron méas selectivos. Este
periodo fue especialmente marcado por la evolucion en los diagramas de flujo
de refineria. La adicién de la alquilacion, de la isomerizacion para compensar la
baja calidad de las gasolinas. Combinando con esta configuracién habia
unidades desulfuradoras para gasolinas, diésel e inclusive turbosina

Dos resultados opuestos fueron observados: una reduccion en la capacidad de
destilacién y un incremento y un incremento en la capacidad de conversion.
Todos estos cambios tomaron lugar en un amiente inestable y una situacion
econdmica deprimida, particularmente para la industria de refinacion.

La industria petrolera ha jugado un papel principal en los momentos de mayor
relevancia en los ultimos 150 afios. Esta se ha mantenido a través de grandes
descubrimientos y por lo tanto ha hecho el desarrollo econdmico posible.
Productos derivados del petroleo son manufacturados a partir de materia prima
abundante con bajo costo de produccion, que facilmente trasportada y
almacenada. Cumpliendo con varios requerimientos, que estan presentes en
nuestra vida diaria y algunas veces se convierten en sinonimos de comodidad y
calidad de vida.

3.2 Composicion y Caracteristicas del Crudo

El crudo es una mezcla de literalmente de cientos de hidrocarburos en un
grande rango de tamafos desde el mas pequefio. Metano, con solo dos
atomos de carbono, a grandes componentes que tienen mas de 300 atomos de
carbono. Una porcibn mayor de estos componentes son las parafinas o
isbmeros de parafinas.

Muchos de los hidrocarburos restantes son parafinas ciclicas llamadas
naftenos o componentes ciclicos deshidrogenados como la familia aromética
de los hidrocarburos.

Generalmente, en los procesos de refinacion, el aislamiento de productos
relativamente puros esta restringido a los productos mas ligeros que el C7. La
mayoria de los hidrocarburos presentes en el crudo han sido aislados pero en
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condiciones delicadas en laboratorio. En los procesos de refinacién los
productos son identificados por grupos de ebullicion entre rangos de
temperaturas seleccionados.

No todos los componentes contenidos en el crudo son hidrocarburos. Estan
presentes como impurezas, pequefias cantidades de azufre, nitrdgeno y
metales. Por mucho la mas importante y la mas comun de estas impurezas es
el azufre. Estos se presentan en la forma de sulfuros y componentes organicos
de azufre. Estos componentes organicos estan presentes a lo largo de todo el
rango de ebullicién de los hidrocarburos en el crudo.

El mayor rango de numeros de carbono de estos componentes de sulfuro son
los tiofenos que se encuentran principalmente en el rango de los residuos
pesados y disulfuros encontrados en los rangos de destilacion media del crudo.
El azufre de los productos mas pesados de azufre puede ser solamente
removido al convertir el sulfuro en H,S en un proceso de hidrotratamiento
operado bajo condiciones severas de temperatura y presion con un catalizador
adecuado. Los componentes mas ligeros de azufre son usualmente removidos
como mercaptanos al extraerlos con sosa caustica o algun otro solvente
adecuado.

Componentes clorados organicos estan también presentes en el crudo. Estos
no son removidos como tal pero se aplica proteccibn metalica contra la
corrosion del HCI en el proceso de destilacion primario.

Las impurezas metalicas mas comunes en el crudo son el niquel, el vanadio y
el sodio. Estos no son muy volétiles y son encontrados en el residuo o en los
productos del combustéleo del crudo. Estos no son removidos como metales
del crudo y normalmente estos son solo una molestia si afectan mas adelante
el procesamiento del crudo o si desalienta la comerciabilidad de los productos
combustibles.

El nitrégeno, la impureza remante es usualmente encontrada como un gas
disuelto en el crudo o como aminas o algun otro componente de nitrdgeno en
las fracciones mas pesadas. Es un problema solo en algunos procesos en el
rango de producto de nafta (como la reformacién catalitica). Es removido con
componentes de azufre en este rango al hidrotratar la alimentacion de este
proceso

3.2.1 Compuestos Ligeros

La clasificacibn de productos con bajo punto de ebullicibn engloba los
componentes que estdn en fase gas a temperatura y presion ambiente:
metano, etano, propano, butano y las correspondientes olefinas.
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Metano (Cl1l) es utilizado usualmente como combustible de refineria, pero
puede ser usada como materia prima para la produccion de hidrogeno por la
desintegracion pirolitica y reaccién con vapor.

Etano (C2) puede ser utilizado como combustible o0 materia prima para producir
hidrogeno o etileno, los cuales son usados en procesos petroquimicos. Etileno
e hidrogeno son algunas veces recuperados en la refineria y vendidos a
plantas petroquimicas.

Propano (C3) es frecuentemente usado como combustible de refineria pero
también es vendido como gas LP. Los butanos presentes en el proceso de
refinacion.

Los butanos presentes en el crudo y producidos por el proceso de refinacion
son usados como componentes de gasolina y en el proceso de refinacion y
como gas LP. El n-butano (nC4) tiene menor presion de vapor que el isobutano
(iC4), y es preferido usualmente para mezcla en gasolina para regular su
presién de vapor y promover un mejor arranque en climas frios.

3.2.2 Parafinas

Estan constituidas por una cadena de 4&tomos de carbono enlazados cada uno
de 0 a 3 atomos de hidrogeno, excepto en el mas sencillo, el metano (CHy).
Cada carbono esta ligado siempre a otros cuatro atomos

Cuando su estructura es de cadena recta se llaman parafinas normales o n-
alcanos. Los atomos de hidrogeno pueden ser sustituidos por carbonos o
cadenas de hidrocarburos, formando las isoparafinas o isoalcanos. Estas
ramificaciones pueden situarse en diferentes puntos de la cadena, lo que da
lugar a diferentes moléculas con igual nimero de carbonos, llamados isémeros.

3.2.3 Naftenos
Estos hidrocarburos tienen una ciclacion total o parcial de la estructura
carbonada.

El nimero de atomos de carbono del anillo formacién puede ser variable.
Tienen temperaturas de ebullicion y densidades superiores a los de los alcanos
del mismo numero de atomos de carbono.

En el crudo, los anillos mas frecuentes son los de cinco o seis atomos de
carbono. En estos anillos, cada atomo de hidrogeno puede ser sustituido por
una cadena parafinica recta o ramificada llamada alquilo.

Se clasifican de acuerdo con su intervalo de ebullicion y sus propiedades se
determinan con la ayuda de factores de correlacion tales como el factor Kw

3.2.4 Aromaticos
Son hidrocarburos ciclicos poliinsaturados que se encuentran en el crudo en
gran proporcién. La presencia en su férmula de uno o mas ciclos con tres
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dobles enlaces conjugados les confieren notables propiedades. Asi., los
primeros compuestos (benceno, tolueno, xileno) son materias primas
fundamentales de la petroquimica mientras que los homélogos superiores son
en general dafiinos.

3.3 Tipos de Petrdleo

Las curvas de destilacion TBP distinguen diferentes tipos de petréleo y definen
los rendimientos que se pueden obtener de los productos por separacion
directa. Por ejemplo, mientras que en el crudo Istmo se obtiene un rendimiento
directo de 26% volumétrico de gasolina, en el Maya solo se obtiene el 15.7%

La industria mundial de hidrocarburos liquidos clasifica el petrdleo con su
densidad API.

Crudo Densidad (g/cm®) Densidad (°API)
Extrapesado >1.0 10.0
Pesado 0.92-1.0 10.0 — 22.3
Mediano 0.87 — 0.92 22.3-31.1
Ligero 0.83-0.87 31.1-39.0
Superligero <0.83 <39.0

Para exportacion, en México se preparan tres variedades de petréleo crudo:

* Istmo: Ligero con densidad de 33.6 °APl y 1.3% de azufre en peso con
buenos rendimientos de gasolina y destilados intermedios (diésel y
jetfuel/keroseno). Las terminales maritimas de carga del Istmo son: Dos
Bocas, en Tabasco, Salina Cruz, en Oaxaca y Pajaritos, en Veracruz

* Maya: Pesado con densidad de 22 °APIl y 3.3% de azufre en peso por lo
que brinda menores rendimientos de gasolina en esquemas de
refinacion simple en comparacion con crudos mas ligeros. Las
terminales maritimas de carga del Maya son: Cayo Arcas — en mar
abierto, aproximadamente a 162 kildbmetros de Ciudad del Carmen,
Campeche — Dos Bocas, en Tabasco y Salina Cruz, en Oaxaca

* Olmeca: Superligero con densidad de 39.3 °API y 0.8% de azufre en
peso. Sus caracteristicas lo hacen un buen productor de lubricantes y
petroquimicos. Los cargamentos de crudo Olmeca se exportan desde la
Terminal Maritima Pajaritos, en Veracruz.
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3.4 Factores de Caracterizacion

Existen varias correlaciones entre el rendimiento, la aromaticidad y la
parafinidad de los crudos, pero dos de los més utilizadas son la UOP o el factor
de caracterizacion de Watson y el “indice de correlaciéon” del Buro
Norteamericano de Minas (Cl).

7./3
K, = Z-
G
87552
Cl = ——+473.7G — 4568
B

Dénde:
TB = Punto de ebullicion promedio (°R)
G = Gravedad especifica a 60°F

El factor de caracterizacion de Watson tiene un rango de menos de 10 para
materiales altamente aromaticos a casi 15 para componentes altamente
parafinicos: El crudo muestra un rango mas estrecho de K,, y varia de 10.5
para crudo altamente nafténico a 12.9 para crudo base parafinica.

El indice de correlacion es util al evaluar fracciones individuales de crudos. La
escala Cl est4 basada en parafinas de cadenas rectas las cuales tiene un valor
de Cl de 0 y de benceno, teniendo un valor de Cl de 100. Los valores de CI no
son cuantitativos pero a menor valor de ClI mayor concentracion de
hidrocarburos parafinicos en la fraccion; y a mayor valor de ClI mayor
concentracion de aromaticos y naftenos.

3.5 Viscosidad

La viscosidad de un crudo es medida a partir de su resistencia al flujo interno y
es una indicacién de sus cualidades lubricantes. En la industria petrolera es
usual el citar viscosidades ya sea en centistokes (que es la unidad para la
viscosidad cinematica).

La medida de viscosidad de los crudos a diferentes temperaturas es importante
para el calculo de las pérdidas de carga en los oleoductos, tuberias y
conducciones de la refineria, asi como para la especificacion de bombas e
intercambiadores. La variacion de la viscosidad en funcién de la temperatura no
es la misma para todos los crudos. La viscosidad de un crudo parafinico
aumenta rapidamente si la temperatura baja; en cambio, para los crudos
nafténicos o mixtos el aumento de viscosidad es mas progresivo.
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3.6 Gravedad API

Es una expresion de la densidad de crudo. A menos que se establezca, la
gravedad API se refiere a la densidad a 60°F (15.6°C). Esta relacion con la
densidad especifica esta dada por la siguiente expresion:

141.5

API° =
Gravedad Especifica

—131.5

3.7 Puntos Flash

El punto flash del crudo es la temperatura a la cual el vapor por encima del
crudo explotara momentdneamente. Esta temperatura se determina por
pruebas de laboratorio utilizando un aparato consistente de una taza que
contiene crudo, donde lo calienta y equipo de agitacion y una flama especial
ajustable. El tipo de aparatos utilizados para la destilacion media y los gasoleos
se llama Pensky Marten (PM), mientras el aparato es utilizado en el caso de
Kerosina y destilados ligeros es llamado Abel. Hay muchos métodos empiricos
para determinar el punto flash de la curva de destilacibon ASTM. Una
correlaciéon es dada por la siguiente expresion:

Punto Flash °F = 0.77 (ASTM 5% °F — 150°F)

3.8 Numero de Octanos

El nimero de octanos es una medida de la resistencia de la gasolina a la
detonacién en un cilindro del motor de gasolina. Entre mayor sea la resistencia
mejor sera la eficiencia del combustible para producir trabajo. Existe una
relacion entre la caracteristica de antidetonacion de la gasolina (nUmero de
octanos) y la relacién de la compresion del motor en el cual sera utilizado

Por definicién, el numero de octano es el porcentaje de isooctano en una
mezcla de isooctano y n-heptano que iguala el comportamiento detonante de la
gasolina.

Dos numeros de octano son usualmente determinados. El primero es el
namero de octano de investigacion (RON) y el segundo es el nimero de octano
de motor (MON).

3.9 Punto de Escurrimiento y Punto de Nube

Estos puntos son pruebas que indican la coagulacion relativa de la cera en el
crudo. Estos no miden el contenido actual de cera del crudo. En estas pruebas
el crudo es reducido en temperatura bajo un estricto control usando un bafio de
hielo inicialmente y después un bafio de salmuera congelado, y finalmente un
bafio de hielo seco (CO,). La temperatura a la cual el crudo parece brumoso o
nebuloso se toma como punto de nube. La temperatura a la cual el crudo deja
de fluir totalmente es el punto de escurrimiento.
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3.10 Contenido de Azufre
Se explica por si mismo y es usualmente mencionado como % peso del total de
azufre contenido en el crudo.

3.11 Punto de Corte

El punto de corte es definido como la temperatura en toda la curva TBP del
crudo que representa los limites (superior e inferior) de una fraccion a
producirse.

3.12 Puntos Finales

Mientras el punto de corte es una temperatura ideal utilizada para definir la
composicién de una fraccion, los puntos finales son las temperaturas reales
finales de una fraccion producida comercialmente. Ningun proceso tiene la
capacidad de separar perfectamente los componentes de una fraccién a partir
de una adyacente. Cuando dos fracciones son separadas en un proceso
comercial alguno de los componentes mas ligeros permanecen adyacentes en
la fraccion mas ligera. Asimismo alguno de los componentes pesados, en la
fraccion, encuentran su camino en la fraccion pesada adyacente. Por lo tanto,
el Punto de Ebullicién Inicial de la fraccion serd menos que la inicial del punto
de corte., y su Punto de Ebullicién Final sera mayor que el correspondiente
punto de corte final.

3.13 Componentes Intermedios

En compilacién del ensayo fracciones mas estrechas son destiladas del crudo y
son analizadas para determinar sus propiedades. Estas son graficadas contra
el punto de ebullicibn medio de estas fracciones para producir una curva sueva
de correlacion. Para aplicar las curvas para un célculo en particular es
necesario dividir la curva del TBP del crudo, o fracciones del crudo en
componentes de punto de ebullicién intermedia.

3.14 Caracterizacién del Crudo

El ensayo del crudo es una recopilacion de datos de laboratorio y planta piloto
qgue define las propiedades especificas del crudo. A un minimo el ensayo debe
contener una curva de destilacion para el crudo y una curva de gravedad
especifica. La mayoria de los ensayos, sin embargo, contiene contenido de
azufre, viscosidad y muchas otras propiedades. El ensayo es preparado
principalmente por la compafia que vende el crudo, es usado ampliamente por
las refinerias en la operacion de las plantas, desarrollo de productos
programados y la examinacién de futuros procesos de negocio. Las compaiiias
ingenieriles utilizan los datos del ensayo al preparar el disefio de proceso de las
plantas que por las que estan pujando, se les ha dado la licitacion y las que
estan siendo construidas
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Para poder utilizar el ensayo del crudo es necesario el entender los datos que
nos arroja y el significado de alguna de las pruebas de laboratorio que serén
usadas en esa recopilacion

3.15 Métodos de Ensayos del Crudo

Las mezclas de hidrocarburos puros y de fracciones de petréleo se analizan en
el laboratorio utilizando normas concretas publicadas por el ASTM (American
Society for Testing and Materials). Una clasificacién de los métodos de analisis
utilizados en la destilacion es:

« TBP: Nos ofrece bases tedricas para una mejor caracterizaciéon. En
general, las destilaciones TBP se realizan en columnas de 15 a 100
etapas teoricas

» D 2887: Conocido como Destilacién Simulada que termina la distribucion
de los puntos de ebullicion de los diferentes cortes de petréleo mediante
cromatografia en fase gaseosa.

» D 3710: Procedimiento para determinar la distribucion de los puntos de
ebullicién de naftas ligeras por cromatografia en fase gaseosa

» D 86: Método de destilacién de los productos ligeros de petroleo

D 1160: Métodos de destilacion a presiéon reducida de los productos de
petréleo de punto de ebullicion elevado

« D 1078: Método de destilacion de liquidos organicos volatiles

Los analisis que proporcionan una destilacion poco eficaz (D 86, D 1160, D
1078) son realizados en general con los productos refinados mientras que los
gue permiten un analisis mas detallado (D 2887, TBP) se emplean con el
crudo. A partir de los resultados del analisis es posible generar un modelo de
mezcla, consistente en un conjunto de N componentes, compuestos de
hidrocarburos puros y pseudocomponentes.

De los métodos de analisis antes mencionados se describiran de manera un
poco mas detallada, los métodos TBP y D 86, ya que son los mas comunmente
utilizados en la caracterizacion del crudo.

3.16 Estimacion de las curvas de destilacion TBP, ASTM D 86, ASTM
D 1160
Las curvas de destilacion normalizadas (TBP, ASTM D86 y ASTM D 1160)
permiten calificar la calidad de la separacién realizada en los cotrtes del
petréleo.

Ademas de que ciertos productos comerciales deben responder a
especificaciones que incluyen respetar las fracciones destiladas a ciertas
temperaturas.
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a. Construccioén de las curvas de destilaciéon TBP

En este método corresponde a una técnica de laboratorio, la cual consta de
una columna de 15 a 100 platos tedricos con una relacién de reflujo de 5 0 mas
y se le conoce como Curva TBP (Curva de Verdaderos Puntos de Ebullicion)
por sus siglas en ingles.

Se aplica a los crudos de petréleo estabilizado (desbutanizados) pero también
pueden aplicarse a cualquier mezcla de fracciones de petréleo, excepto GLP,
naftas muy ligeras y fracciones que posean un punto inicial de ebullicién
superior a los 400°C.

La destilacion TBP permite dar una imagen casi exacta de la composicion de
un crudo por la medida de la temperatura de ebullicibn de los compuestos que
se encuentran presentes. El crudo se descompone en un gran namero de
cortes con un intervalo de destilacibon muy estrecho, lo que va a permitir
considerarlos como hidrocarburos puros ficticios (componentes hipotéticos)
cuyo punto de ebullicion serd igual a la media aritmética de las temperaturas
inicial y final de la destilacion.

El célculo de la TBP atmosférica es inmediato si se asume que esta destilacion
es perfecta. Se trata de ordenar los componentes segun los puntos de
ebullicion crecientes y acumular los volimenes determinados con ayuda de la
densidad relativa estandar.

La TBP atmosférica puede convertirse en TBP a 10 mmHg por las relaciones
de Maxwell y Bonnel

Los resultados del célculo son parecidos a los resultados de los ensayos en
laboratorio para los cortes medios y pesados. Resultan ser ligeramente
distintos para los cortes ligeros, en especial cuando contienen gases disueltos.

b. Construccién de la curva de destilacion ASTM D 86

En este método se aplica a la destilaciébn de gasolinas, kerosina, gasoleo y
productos petroliferos similares.

En esta prueba se introduce en un matraz Engler una muestra de 100mL y se
calienta para poder producir la primera gota de destilado, en el extremo inferior
del condensador de tubo, durante 5 a 15 minutos (tiempo que dependera de la
naturaleza de la muestra). Se va observando simultaneamente la lewctura de la
temperatura y del volumen condensado; el resultado del andlisis se calcula y se
grafica bajo la forma de temperatura de ebullicibn en funcion del volumen
destilado.

El célculo se lleva a cabo a partir de la curva TBP a presion atmosférica. El API
recomienda una relacion establecida por Riazi (1982)
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T'=aTP?
Con:
T'= Temperatura del ensayo ASTM D 86
T= Temperatura del ensayo TBP
A, b= Coeficientes caracteristicos de la fraccidn petrolifera (ver Tabla A)

La precision media depende de la fraccion destilada; es regular especialmente
en lo referente a la determinacion del punto inicial y del punto final, donde el
error medio puede exceder de 10°C. Para el célculo de ASTM D 86 en naftas,
es preferible utilizar las relaciones de Edmister. Los métodos de Riazi y
Edmister conducen a resultados muy parecidos cuando se aplican a calcular la
curva ASTM D 86 en productos tales como kerosinas y gasoleos.

De una manera general, para todos los productos refinados estas correlaciones
llevan a resultados excesivamente bajos para los puntos de las fracciones
destiladas de escaso volumen, mientras que en las fracciones de mayor
volumen destilado resultan demasiado elevados.

Tabla A. Coeficientes para la conversion de la curva TBP en curva ASTM D 86.
Ejemplo de aplicacion a un corte de petroleo

%  volumen| - qiente | Coeficiente | TBP ASTM D 86
destilado 0 b °C °C
vaporizado a (°C) (°C)
0 1.08947 0.99810 35 59
10 1.71243 0.91743 55 75
30 1.29838 0.95923 95 103
50 1.10755 0.98270 135 134
70 1.13047 0.97790 175 170
90 1.04643 0.98912 215 204
95 1.21455 0.96572 225 216

c. Construccioén de la curva de destilacion ASTM D 1160

La TBP a presion atmosférica se convierte en TBP a 0.0133 bar (10 mmHg)
por las relaciones Maxwell y Bonnel y esta ultima se convierte en D 1160 a
0.0133 bar

API recomienda el método de Edmister y Okamoto (1959).

Para las fracciones destiladas superiores a 50% en volumen, las dos curvas se
consideran idénticas. Para las fracciones destiladas iguales a 30, 10 y 0 % en
volumen, las temperaturas se obtienen por aplicacion de las relaciones
siguientes:
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Tso = Tlso
T30 =Tso — g1 (T's0 — T'30)
Tio =T30 — 91(T'30 — T'10)

T; =Tio—g2(T'10—T"})

Con:

Tso = Temperatura del punto 50% destilado ASTM D 1160
T30 = Temperatura del punto 30% destilado ASTM D 1160
T10 = Temperatura del punto 10% destilado ASTM D 1160
T; = Temperatura del punto inicial destilado ASTM D 1160
T’so = Temperatura del punto 50% destilado TBP

T’30 = Temperatura del punto 30% destilado TBP

T'10= Temperatura del punto 10% destilado TBP

Las funciones g; (dT) y g2 (dT) se calculan por interpolacién entre los valores
dados en la tabla b. La precisibn media de este método es del orden del 5°C,
llega a 7°C para el punto de 10% destilado e incluso 10°C para el punto inicial

Tabla B. Valores de la funcion g (dT) que convierte la curva TBP en ASTM D
1160 a 10mmHg g1 (dT) y g» (dT) intervalo de temperatura en la curva ASTM D
1160

Dt 9. (dT) g (dT)
(°C) (°C) (°C)
0 0.0 0.0
10 7.5 5.0
20 16.5 10.0
30 25.5 16.0
40 35.5 235
50 46.5 32.5
60 57.0 44.0
70 68.0 60.0
80 78.5 76.0
90 89.0 88.0
100 100.0 100.0
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Dt Intervalo de temperatura sobre la TBP
g1 (dT) Intervalo de temperatura sobre la ASTM D 1160

g2 (dT) Intervalo de temperatura sobre la ASTM D 1160

3.17 Refinacién

La figura 1.1 muestra la secuencia de procesamiento en una refineria moderna
de alta complejidad, indicando los principales flujos de procesos entre
operaciones.

El crudo es calentado en una caldera y cargado a una torre de destilacion
atmosférica, donde es separado en butanos y gas ligero, nafta ligera
estabilizada, nafta pesada, keroseno, gaséleo atmosférico y residuo
atmosférico. El residuo atmosférico es enviado a la torre de destilacion al vacio
y separado en una corriente de gaséleo de vacio y fondos de vacio de crudo
reducido.

Los fondos de crudo reducido de la torre de vacio son desintegrados
térmicamente en una coquizadora para producir gas natural, coque de
gasolina, coque de gasdleo y coque. Sin una coquizadora, este residuo
pesado seria vendido como combustéleo pesado o (si el crudo es adecuado)
asfalto. Histéricamente, estos fondos pesados han vendido el 70% del precio
del crudo.

Los gasoéleos de las unidades atmosféricas y de vacio y el gaséleo de coque
son utilizados como alimentacion para las unidades de desintegracion o
hidrodesintegracion catalitica. Estas unidades rompen las moléculas pesadas
en componentes de menor peso molecular. Los productos del
hidrodesintegracion son saturados. Los productos de la desintegracion
insaturado catalitico son saturados y mejorados en calidad al hidrotratarlos o
reformarlos.

Las corrientes de nafta ligera de la torre de crudo y de las unidades de coque y
desintegracion son separadas en la seccion de recuperacion de vapor (planta
de gas) en gas combustible, gas LP, hidrocarburos instaurados (propileno,
butanos y pentanos), butano e isobutano. El gas combustible es quemado
como combustible en las calderas de la refineria y el butano es mezclado en
gasolina o gas LP. Los hidrocarburos insaturados y el isobutano son enviados a
la unidad de alquilacién para su procesamiento.

La unidad de alquilacibn usa acido sulfarico o &acido sulfhidrico como
catalizados para olefinas reactivas con isobutano para formar isoparafinas
calentando en el rango de gasolina. Este producto es llamado alquilacién y es
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una mezcla de productos de alto octanaje en gasolina para motor Premium y
Turbosina.

Los destilados intermedios de la unidad de crudo, coque, y la unidad de
desintegracion son mezclados en diésel y turbosina.

En algunas refinerias, el gaséleo pesado de vacio y el crudo reducido de
parafinas o crudos de base nafta son procesados en aceites lubricantes.
Después de remover los asfaltenos en una unidad desasfaltadora de propano,
los fondos de crudo reducido es procesado en una operacion por bloques con
gasoleos de vacio para producir lubricantes.

Los gasbleos de vacio es el primer solvente extraido al remover los
componentes aromaticos y después descerar para mejorar el punto de
escurrimiento. Estos son tratados con arcilla especial o hidrotratamiento de alta
intensidad para mejorar el color y estabilidad antes de mezclarse con los
aceites lubricantes.

Cada refineria tiene su propio y uUnico esquema de proceso el cual esta
determinado por el equipo de proceso disponible, caracteristicas de crudo,
costos de operacion y demanda de producto. El patron de flujo 6ptimo para
cada refineria es dictaminado por las consideraciones econémicas y que dos
refinerias no son idénticas en sus operaciones.

Figura 3.1 Diagrama de Flujo de Proceso de una Refineria
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3.18 Unidad de Destilacion Atmosférica

Después de desalar, el crudo es bombeado a través de una serie de
intercambiadores de calor y su temperatura es elevada alrededor de 288°C
(550°F) por intercambiador con el producto y las corrientes de reflujo. Este es
posteriormente calentado alrededor de 399°C (750°F) en un horno (es decir,
calentador a fuego directo) y es cargado a la zona flash de las fraccionadoras
atmosféricas. La temperatura liberada por el horno es suficientemente alta
(343°C — 399°C) para causar vaporizacion de todos los productos retirados por
encima de la zona flash mas cercar del 10% al 20% de los productos de fondo.
Este 10% a 20% de “sobre-flash” permite que ocurra un fraccionamiento en los
platos sobre la zona flash al dar un reflujo interno en exceso de los retiros de
las corrientes laterales.

El reflujo es dado al condensar los vapores de la torre y regresar una porcion
del liquido del domo de la torre, y por las corrientes laterales en el fondo de la
torre. Cada una de los productos laterales removidos de la torre disminuye la
cantidad de reflujo por debajo del punto retirado. El reflujo maximo y el
fraccionamiento es obtenido al retirar todo el calor del domo de la torre pero
esto resulta en un liquido con forma de cono invertido descargado el cual
requiere un gran didmetro en la parte superior de la torre. Para reducir el
didmetro superior de la torre e inclusive la descarga del liquido sobre la longitud
de la torre, corrientes intermedias de remocion de calor son utilizadas para
generar el reflujo por debajo de los puntos de remocién laterales. Para alcanzar
esto, el liquido es removido de la torre, enfriado por un intercambiador de calor,
y regresado a la torre. Estas corrientes frias condensan mas de los vapores
llegando a la parte inferior y por lo tanto incrementa el reflujo por debajo de
este punto.,

La eficiencia energética de la operaciéon de destilacién es mejorada también al
usar un el reflujo de la bomba de calor. Si suficiente reflujo es producido en el
condensador superior para dar a todas las extracciones laterales asi como el
reflujo necesario, todo el calor seria intercambiado en la temperatura del punto
de burbuja de la corriente superior. Al usar el reflujo de la bomba de calor en
los puntos inferiores en la columna, las temperaturas del calor transferido son
mayores y a una fraccion mayor de calor puede ser recuperada por una
alimentacion precalentada.

Sin embargo las torres de crudo normalmente no utilizan calentadores, muchos
platos son incorporados generalmente por debajo de la zona flash y el vapor es
introducido por debajo del plato de fondo para quitar cualquier remanente de
gasoleo del liquido en la zona flash para producir fondos con un alto punto
flash. El vapor reduce la presion parcial de los hidrocarburos de este modo baja
la temperatura necesaria de vaporizacion
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El fraccionador atmosférico normalmente contiene de 30 a 50 platos
fraccionadores. Separacibn de una mezcla compleja de crudos es
relativamente fécil y generalmente de 5 a 8 platos son necesarios para cada
corriente producto mas el mismo numero por encima y debajo del plato de
alimentacion. De este modo, una torre de fraccionamiento atmosférico con
cuatro descargas de corrientes laterales requerira de 30 a 42 platos.

La corriente de liguido descargado de la torre contendra componentes de bajo
punto de ebullicion lo que disminuira el punto flash porque los productos mas
ligeros pasan a través de los productos pesados y estan en equilibrio con ellos
en cada plato. Estos “light ends” son removidos de cada corriente en una
pequefia torre separadora que contiene de 4 a 10 platos con vapor introducido
en el plato del fondo. El vapor y los “light ends” removidos son conducidos en la
zona de vapor del fraccionador atmosférico por encima del plato de extracciéon
correspondiente.

El condensador de la torre atmosférica condensa los pentanos y las fracciones
pesadas de los vapores que pasan la parte superior de la torre. Esta es la
porcidbn de gasolina ligera, conteniendo algunas fracciones de propano y
butano y esencialmente todos los componentes de alto punto de ebullicion en
el vapor de la torre despuntadora. Parte de este condensado es regresado a la
parte superior de la torre como reflujo, y el sobrante es enviado la seccién de
estabilizacién de la refineria donde los butanos y propanos son separados
desde el Cs- 82°C.
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3.19 Destilacion al Vacio

Las temperaturas de salida del horno a fuego directo necesarias para la presion
de destilacibn de componentes mas pesados del crudo son tan altos que la
desintegracion térmica ocurriria dando lugar a la pérdida de producto y
ensuciamiento del equipo. Estos materiales son por lo tanto destilados bajo
vacio porgue las temperaturas de ebullicion se reducen al bajar la presiéon. La
destilaciéon se lleva acabo a presiones absolutas en la zona de flash en la torre
de 25 a 40 mmHg. Para mejorar la vaporizacion la presion efectiva es reducida
mas alla (a 10 mmHg o menos) al incorporarle vapor a la entrada del horno y al
fondo de la torre de vacio. Al incorporar el vapor a la entrada del horno
incrementa la velocidad del tubo y minimiza la formacion de coque en el horno
asi como la reduccién de la presion parcial de hidrocarburos en la torre de
vacio. La cantidad de vapor de agotamiento es una funcién del rango de
ebullicion de la alimentacion y de la fraccion vaporizada.

Las temperaturas de las salidas del horno también son una funcién del rango
de ebullicién de la alimentacién y de la fraccion vaporizada asi como de las
caracteristicas del coque alimentado. Altas velocidades de tubo y vapor
adicional minimiza la formacion de coque, y las temperaturas de salida del
horno en el rango de 388°C a 454°C son generalmente utilizados.

Tipicamente las mas altas temperaturas de salida del horno son para operaciéon
“en seco” de la unidad de vacio; eso significa que no se afiade vapor a la
entrada del horno o a la columna de vacio. La menor temperatura de salida del
horno son para operacién en “humedo” cuando el vapor es afiadido tanto a la
entrada del horno como al fondo de la torre de vacio. Temperaturas
intermedias son utilizadas para “humedecer” la operacion de la unidad de vacio
cuando el vapor es afiadido solo a la entrada del horno. Para la mayoria de
crudos los hornos pueden ser operados de tres a cinco afios entre cambio.

La presion efectiva (presion absoluta total-presion parcial del vapor) en la zona
de flash determina la fraccién vaporizada de alimentacién para una temperatura
de salida de horno dado, es esencial el disefiar una torre fraccionadora, lineas
despuntadoras, y condensador para minimizar la caida de presién entre el
dispositivo inductivo de vacio y la zona de flash. Unos cuantos milimetros
reducen la caida de presién y se ahorraran mucho dinero en costos operativos

Las bajas presiones de operacién causan un incremento significativo en el
volumen de vapor por barril vaporizado y como resultado, las columnas de
destilacion de vacio son mucho mas largas en diametro que las torres
atmosféricas. No es excepcional el tener torres de vacio de mas de 40 pies de
diametro.

La presion de operacién deseada es mantenida al usar eyectores de vapor y
condensadores barométricos o bombas de vacio y condensadores de
superficie. ElI tamafio y niumero de eyectores y condensadores utilizado es
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determinado por la necesidad de vacio y la calidad de los vapores manejados.
Para la zona flash la presion es de 25 mmHg, tres etapas de eyectores son
usualmente necesarias. La primera etapa condensa el vapor y comprime los
gases incondensables, mientras que la segunda y tercera etapa remueve los
gases incondensables de los condensadores. El vacio producido es limitado
por la presion de vapor del agua utilizada en los condensadores. Si el agua fria
es suministrada a los condensadores, una baja presién absoluta puede ser
obtenida en la torre de vacio.

Aunque mas costoso que los condensadores barométricos, una tendencia
reciente es el uso de bombas de vacio y condensadores de superficie con el fin
de reducir la contaminacion del agua con crudo.

Pmparound

y ; an LVGO
Heal exchange ;

2ane on LVGO weo
/ : LVGO and

pUm parcund ceoier

-

Fower steam

Precordenser f"(

Demister

MNoncondensalbles

Fumpzround
" on HVGO

Cracking
kerosine

ATRTETT R A

Heat exchanga =)

zang on HYGO i@/ HYGO Procass water
RN

e HYGO anc

Wash zone ////// pumparound cooler

Airr_mspher;c
) resicug m E i - - Slop cut
t——— Overilash
‘ez injected into L Z e
te=d (dilution steam} ~ Revapcrized
Stripping steam Stripping zone

* ‘facuum residus

Figura 3.3 Proceso de Destilacién de Vacio

3.20 Productos de la Refineria

Mientras el consumidor promedio tiende a pensar que los productos derivados
del petréleo consisten en unos pocos articulos como gasolina para autos,
combustible para aviones, keroseno, etc., una encuesta realizada por el
Instituto Americano del Petréleo (API) acerca de las refinerias de petréleo y
plantas petroquimicas revelo que mas 2,000 productos son hechos para usos
especificos.

En general, los productos en que dictan el disefio de la refineria son
relativamente pocos en numero, y los procesos basicos de refinacién estan
basados en los productos de gran volumen como gasolina, diésel, combustible
para aviones. Almacenamiento y la eliminacion de residuos son caros, y si es
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necesario el vender o usar todos los articulos producidos a partir del crudo
incluso si algunos materiales, como el combustdleo pesado con gran contenido
de azufre y coque grado combustible, tiene que ser vendido a precios menores
que el costo de combustdleo. Balances econOmicos son nhecesarios para
determinar si cierto tipo de fracciones de crudo deben ser vendidos como tal o
ser mas procesado para producir productos con mas valor. Usualmente, el
menor valor de un hidrocarburo de hidrocarburo es su valor de calentamiento o
su equivalente de combustéleo. Este valor esta siempre establecido por su
ubicacion, demanda, disponibilidad, caracteristicas de combustién, contenido
de sulfuro, y precios de combustibles competidores.

El conocimiento de las propiedades fisicas y quimicas de los productos
derivados del petréleo es necesario para entender la necesidad de varios
procesos de refinacién. Para dar una representacion ordenada de los productos
de la refineria, estos son descritos en los siguientes parrafos en orden
ascendente de su gravedad especifica, volatilidad decreciente y gravedad API.

La industria petrolera usa un método conveniente para enlistarlos componentes
de hidrocarburos con menor punto de ebullicion que caracteriza los materiales
por numero de carbonos y enlaces insaturados en la molécula. Los
correspondientes atomos de hidrogeno se asume que estan presentes a menos
que lo contrario sea indicado.

3.20.1 Gasolinas

A pesar de que una encuesta realizada por el API reporta que 40 tipos de
gasolina son producidos por refinerias, alrededor del 90% del total de gasolina
producida en los Estados Unidos es utilizada como combustible para
automdviles. La mayoria de las refinerias producen dos o tres grados, sin
plomo, Premium, y ademas suministrar una gasolina regular para satisfacer las
necesidades de equipo de granjas y automéviles hechos antes de 1972. La
principal diferencia entre el combustible regular y el Premium es el desempefio
del antidetonante.

A pesar de que la gasolina tiene varias propiedades importantes, las tres que
tienen los mejores efectos en el desempefio del motor son la presion de vapor
Reid, el rango de punto de ebullicién y las caracteristicas antidetonantes.

La presion de vapor Reid (RVP) y el rango de punto de ebullicion de gasolina
gobiernan un facil inicio, calentamiento del motor, rango de aceleracion,
perdida por dilucion del clutch, eficiencia del kilometraje.

La presién de vapor Reid es aproximadamente la presién de vapor de la
gasolina a 38°C. La altitud afecta varias propiedades de la gasolina, la mas
importante de estas son las pérdidas por evaporacion y el requerimiento de
octano. El numero de Octanos necesarios es afecto de gran manera por la
altitud y para un avance constante, es cerca de tres unidades por debajo por
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cada 305 m de elevacion. En la practica, sin embargo, la chispa avanza en
altitudes mas elevadas para mejorar el desempefio del motor y el efecto neto
es el reducir el PON de la gasolina vendida por al menos dos numeros para un
incremento de 1524 m de elevacion. Los requerimientos de octanaje para el
mismo modelo de motor variara de 7 a 12 RON por las diferencias en la
afinaciéon, depdsitos del motor y sus separaciones.

3.20.2 Combustibles Destilados

Los combustibles destilados pueden ser divididos en tres tipos: turbosina,
diésel y crudo de calentamiento. Estos productos son una mezcla de una
variedad de corrientes de refineria para alcanzar las especificaciones
deseadas.

El consumo de crudo de calentamiento tiene una alta prioridad en las metas de
la produccién de la refineria, pero como un porcentaje de productos de refineria
ha estado descendiendo por el incremento en gasolinas, diésel y combustible
de aviones en afos recientes. Los severos incrementos en las restricciones
ambientales en las emisiones de los combustibles han causado que los
usuarios de crudo de calentamiento cambien a gas natural y gas LP. La
expansion de los viajes por aire y camion ha incrementado la demanda de
diésel y combustible de aviones.

3.20.3 Turbosina

La turbosina es mezclada para ser usada tanto en la aviacion comercial como
en la militar. Hay varias especificaciones de combustible tanto comercial como
militar. Para la mayoria de las refinerias la principal fuente de mezcla del
combustible de aviones es la fraccion de keroseno de la unidad atmosférica de
crudo porque el contenido estricto total de aromaticos y naftaleno y las
especificaciones limites del punto de humeo. Para refinerias con una
hidrodesintegradora, hidrocarburos de rango de punto de ebullicion del
keroseno de esta unidad también alcanzan las especificaciones de combustible
para aviones y es un principal contribuyente de la produccion del combustible
de aviones. Usualmente combustibles de acciones se venden a mayores
precios que el diésel y es mas rentable para la refineria una mezcla de
fracciones de kerosina de la unidad atmosférica y la hidrodesintegradora en
combustible de aviones que algun otro producto.

Los dos tipos basicos de combustible de aviones son la nafta y la kerosina. El
combustible de aviones de nafta es producido principalmente para la milicia. El
combustible para aviones tipo nafta es as volatil y tiene mas problemas de
seguridad en su manejo, pero en caso de una emergencia, habria una grande
demanda de combustible para aviones y para alcanzar los requerimientos para
la produccién tanto de nafta como de keroseno serian necesarios.

29



3.20.4 Combustible Diésel

Volatilidad, calidad de encendido, viscosidad, contenido de sulfuros, porcentaje
de aromaticos y el punto de nube son propiedades importantes en los
combustibles diésel para automdviles.

Las propiedades de encendido de los combustibles diésel estan expresadas en
términos del nimero de cetanos. Este es muy similar al nGmero de octano y el
namero de cetano expresa el porcentaje en volumen de cetano. EI combustible
es utilizado para operar un motor de prueba de diésel estandar. Como muchas
refinerias no tienen motores de prueba de cetano, una expresién matematica
desarrollada para estimar el numero de cetanos es utilizada. EI namero
obtenido es llamado indice de centano y es calculado a partir del punto medio
de ebullicién y la gravedad de la muestra.

Combustible para motor de ferrocarriles es uno de los mercados mas
relevantes para los combustibles diésel. Combustibles para ferrocarriles son
similares a los combustibles diésel pesados para automoviles pero tienen
rangos de punto de ebullicion mas altos y mas bajo numero cetano.

3.20.5 Combustéleo Residual

La mayoria del combustéleo residual utilizado en los Estados Unidos es
importado. Estd compuesto de las partes mas pesadas de crudo y es
generalmente los fondos de la torre fraccionadora de una destilacion de vacio.
Se vende a un muy bajo precio (histéricamente alrededor del 70% de precio del
crudo del cual es producido) y es considerado un producto secundario.

Especificaciones criticas son la viscosidad y el contenido de sulfuros. Las
especificaciones de contenido de sulfuro son generalmente fijadas por la
localidad en la cual es quemado.

Actualmente solo combustéleo con bajo contenido de azufre pueden ser
guemados en algunas areas y esta tendencia va a continuar expandiéndose.
Combustéleos pesados con muy poco contenido de sulfuros tienen mucha
demanda y se venden a precios cercanos al crudo del que esta derivado.
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Capitulo 4

Descripcion del Proceso
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4. Descripcién del Proceso

4.1 Seccién de Precalentamiento

El crudo se recibe en limites de bateria (L.B.) desde la Casa Central de
Bombas a una presién de 7.0 kg/cm?y 30 °C y entra a un intercambiador,
precalentador Crudo-Residuo, posteriormente, mediante una bomba se envia a
una presion de 23.0 kg/cm2 para continuar su precalentamiento. El Crudo se
divide en dos corrientes paralelas; una de ellas se envia al precalentador de
Crudo-Nafta Pesada, y la otra al precalentador de Crudo-Kerosina producto. A
las salidas de estas corrientes se unen, y nuevamente se dividen en dos
corrientes paralelas; una dirigida al precalentador de Crudo-Diésel producto, y
la otra al segundo precalentador de Crudo-GOPV de la Planta Preparadora de
Carga 3; las corrientes de Crudo a la salida de estos se unen y pasan al
precalentador de Crudo-Mezcla de Gasoleos, antes de entrar a la desaladora.
Previo a la entrada del Crudo al tren de precalentamiento, se efectla una
inyeccién de agua de lavado proveniente de la bomba de Agua de Desalado
(Checar los DFPS)

4.2 Secciéon de Desalado y Precalentamiento

El intercambio de calor en la seccion anterior proporciona la temperatura
adecuada (120 °C) para llevar a cabo el desalado, con lo cual se promueve que
se solubilicen las sales en el agua que se inyecta; la presion en la desaladora
es 20 kg/cm2.

El crudo se continla precalentando, segundo precalentador de Crudo
Desalado-recirculacién de Gasodleo Pesado Primario y después en el segundo
precalentador de Crudo Desalado-recirculacién de Diésel. Posteriormente, a la
salida el Crudo Desalado se divide en dos corrientes, la primera al primer
precalentador de Crudo Desalado-recirculacion de Diésel y la segunda, primer
precalentador de Crudo Desalado-GOPV de la planta Preparadora de Carga 3.
A la salida, estas dos corrientes se unen y nuevamente se dividen para entrar
en paralelo a los precalentadores de Crudo Desalado-recirculacion de GOPV
de la torre DA-151 (esta corriente se divide en paralelo antes de entrar a cada
uno de los pares de cambiadores). El Crudo Desalado a la salida de estos
cambiadores se una para entrar primero al precalentador de Crudo Desalado-
Mezcla de GOPV de DA-151 y Gasoleo Pesado Primario; y después al primer
precalentador de Crudo Desalado-recirculacion de Gasoéleo Pesado Primario
(checar DFPS)

4.3 Seccién de Despunte y Precalentamiento

El Crudo Precalentado se alimenta a la torre Despuntadora, DA-100, a control
de presion de la salida de la desaladora. La valvula que regula el paso del
hidrocarburo hacia la torre reduce la presion hasta 3.4kg/cm2, con lo cual se
genera una vaporizacion y la temperatura de la alimentacion se reduce. La
torre DA-100 cuenta con 6 platos tipo vélvula con el fin de fraccionar la
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Gasolina de Despunte. El vapor de la torre Despuntadora a una presion de 2.4
kg/lcm2 y una temperatura de 140°C, se condensa y enfria hasta 60°C
utilizando agua. La Gasolina Despuntada obtenida se mezcla con la Gasolina
de la Seccién de Destilacion Atmosférica.

Por el fondo de la DA-100 se obtiene el Crudo Despuntado a 198°, el cual se
envia mediante una bomba al precalentador de Crudo Despuntado-Residuo de
Vacio hasta 211 °C y posteriormente es alimentado al horno BA-101 (poner
DFPS).

4.4 Seccién de Destilacion Atmosférica

En el horno BA-101, el Crudo incrementa su temperatura hasta 363°C. En la
zona de conveccién del horno se sobrecalienta vapor de baja presiéon, para
utilizarse en las torres Atmosférica y de Vacio, en los agotadores y en el horno
de Crudo Reducido.

El Crudo del horno BA-101 se alimenta a la torre de Destilacion Atmosférica,
DA-101, a una temperatura de 363°C y 1.8 kg/cm2, con una vaporizacién de
44.7%.

De la torre fraccionadora DA-101 se obtiene Gasolina, Nafta Pesada, Kerosina,
Diésel, Gaséleo Pesado Atmosférico y Residuo Primario. La torre cuenta con
tres secciones con empaque de alta eficiencia, que son las secciones de
Diésel, Gaso6leo Pesado Atmosférico y de Lavado. Ademas, cuenta con dos
secciones de extraccion de calor, la de Diésel y la de Gasoleo Pesado
atmosférico, las cuales son zonas de condensacioén por contacto directo, que
proporcionan el reflujo interno que es fraccionado en la zona inmediata inferior
para obtener asi especificaciones de producto de la seccién correspondiente.
El objetivo de retirar calor de la torre es precalentar el Crudo y recircular a la
misma liquido frio que condensa hidrocarburos al ponerse en contacto con los
vapores ascendentes.

Estos vapores condensados se alimentan como reflujo en sus respectivas
zonas de fraccionamiento y descienden hasta el plato de extraccién de
producto, para ser entonces alimentados a sus correspondientes Agotadores
laterales, donde se eliminan los hidrocarburos ligeros por medio de vapor de
baja presion sobrecalentado alimentado en el fondo.

El vapor del domo de la torre DA-101 a una presion de 1.7 kg/cm2 y una
temperatura de 135°C, se envia al condensador, para condensar y enfriar la
Gasolina Fraccionada hasta 70°C (por limitaciones en el agua de enfriamiento)
y pasar al Acumulador de Gasolina, donde se separan las fases
hidrocarburo/agua. La bomba de reflujo al domo de la torre envia Gasolina
Fraccionada para enfriar y mantener la temperatura de los vapores de salida.
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La primera seccion de la torre de destilacion es la de Gasolina-Nafta Pesada la
cual para el fraccionamiento dispone del reflujo al domo que se distribuye por la
parte superior de la seccion. La Nafta Pesada que se extrae por la parte inferior
de la seccion se alimenta al agotador de Nafta Pesada DA-104 que opera a
una temperatura de 166°C. En el agotador que cuenta con 4 platos tipo valvula
se eliminan los hidrocarburos ligeros de la corriente por medio de la inyeccion
en el fondo de vapor de agua de baja presién sobrecalentado.

La segunda seccién de fraccionamiento de la torre es la de Nafta Pesada-
Kerosina de la cual se extrae liquido que se alimenta al agotador de Kerosina
DA-102. En el agotador que cuenta con 4 tipos de platos tipo valvula se
eliminan los hidrocarburos ligeros de la corriente por medio de la inyecciéon de
vapor de agua de baja presién sobrecalentado.

En la seccion de fraccionamiento Kerosina-Diesel, que es la tercera, se extrae
liguido que se alimenta al agotador de Diésel DA-103. En este agotador que
cuenta con 4 platos tipo valvula se eliminan los hidrocarburos de manera
similar que en los agotadores anteriores. También, en esta seccién se hace
una extraccion de calor mediante la bomba de recirculacion de Diésel, para
enviarse al tren de precalentamiento, retornando dicha corriente a través de
una valvula de control de flujo al plato 13 a una temperatura de 180°C.

La cuarta y quinta seccion de la torre equivalen al primer y segundo lechos
empacados y corresponden a la seccion de fraccionamiento de Diésel-Gasoéleo
Pesado Atmosférico, asi como a la seccion de extraccion de calor. Por la parte
inferior del segundo lecho empacado, se extrae liquido por medio de la bomba
de Gaséleo Pesado Atmosférico, hacia dos destinos:

» La recirculacién de Gaséleo Pesado Atmosférico al tren de intercambio,
para regresar a control de flujo a la parte inferior del primer lecho a
185°C

* Envio de Gasoleo Pesado Atmosférico, a control de flujo, a la linea de
mezcla con el Gasoleo Pesado de Vacio de la DA-151, para ceder calor
en el tren de precalentamiento

El tercer lecho empacado es la zona de lavado, el cual es alimentado en la
seccion inferior del segundo lecho empacado. El liquido que sale de esta zona
es conducido a la zona de agotamiento de residuo para descender hasta la
zona de alimentacion.

La fraccion liguida de la alimentacion y el liquido que sale de la zona de lavado,
descienden por los 5 paltos de la zona de agotamiento, donde se ponen en
contacto con el vapor de baja presiéon sobrecalentado que entra por el fondo de
la torre, vaporizando material ligero disuelto en los hidrocarburos pesados.
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La bomba de fondos extrae el Residuo Primario a una temperatura de 354°C y
lo envia al horno BA-151.
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4.5 Seccién de Destilacion al Vacio

El Residuo Primario se destila al Vacio para evitar problemas de
descomposicion térmica que se tendrian por las altas temperaturas de
ebullicién si se llevara el agotamiento a presion atmosférica. De la torre de
Destilacion al Vacio se obtienen Gasdleo Ligero y Pesado. Para lograr esto la
torre opera a 15 mmHg.

El Residuo Primario de la Seccion de Destilacion Atmosférica se alimenta a
354°C al horno BA-151 y se mezcla con un flujo controlado de vapor
recalentado de baja presion (de 0.5 a 1 % peso) con el fin de incrementar su
velocidad y reducir la formacién de coque en cada uno de los serpentines.

El Residuo Primario sale del horno a 381°C para alimentarse a través de la
linea de “transfer” a la torre de Destilacién al Vacio, a una temperatura de
375°C y una vaporizacién del 20% en peso.

La torre de Vacio opera a 15mmHg en el domo y 30mmHg en el fondo, con
temperaturas de 120°C y 364°C, respectivamente.

El Gasdleo Ligero de Vacio se extrae del plato colector en la parte inferior del
primer lecho a 175°C. Esta corriente se divide en dos, una parte se envia al
primer enfriador de recirculacién de Gasodleo Ligero de Vacio, de donde sale a
80°C como reflujo a la parte superior del lecho empacado de Gasoleo Ligero, la
otra parte se envia a almacenamiento previo enfriamiento o al tanque de
balance de carga a la planta FCC.

El Gaséleo Pesado de Vacio se extrae del plato colector de esta seccién con la
bomba de Gaséleo Pesado de Vacio. La descarga de la bomba se divide en 3
corrientes:

* Una corriente a control de flujo a la secciéon superior de la zona de
lavado, con el fin de que entre en contacto con los vapores ascendentes
para eliminar los contaminantes arrastrados de los hidrocarburos
pesados y conducirlos con los liquidos que salen de esta zona.

 La corriente de extraccion de calor (recirculacion), que se envia a
intercambiar calor al tren, para retornar a control de flujo a la seccién
superior a 191°C.

» La corriente de producto a mezcla con el Gasoleo Pesado Atmosférico,
para su posterior envio al tren de precalentamiento de carga

La fraccion liquida de la alimentacion y el liquido que desciende de la seccion
superior, caen a través de los platos de agotamiento, donde se ponen en
contacto con el vapor de agua sobrecalentado, que se alimenta al fondo de la
torre, vaporizando los ligeros que hay en el Residuo de Vacio.
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El Residuo de Vacio que se obtiene de la torre DA-151 a una temperatura de
364°C, se extrae para enviarlo a intercambiar calor con el Crudo.

Figura 4.2 Torre de Vacio DA-151
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Capitulo 5

Simulacion de Columna
Atmosferica y Columna de

Vacio

38



5. Simulacion de la Torre Atmosféricay de Vacio

En este capitulo se describe como se realizo la simulacion

Primero se procede a abrir el simulador ASPEN HYSYS v8.4

aspen

Aspen HYSYS

o s csech com

Imagen 5.1

El primer paso es ubicarnos la pestafia de propiedades

En la pestafia de lista de componentes (“component list”) se seguirdn los pasos
siguientes para suministrar los componentes que se utilizaran a lo largo de la
simulacién, los cuales se obtienen de la hoja de caracterizacién de crudo.

Component List - 1 +

Source Databank: HYSYS Select Pure Companenty 2 Filter A Famiies
Comgponent Group Search for | | Search by: Full Name/Synoaym
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¢ nt Maps Prepane Par n-Hexne 3 oM
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neRut nOctane (<] caras
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HIO n-c1 a e
co2 nC12 a azne
nC13 a3 Cl3kas
nCl el Qs
n (1% Qs QsH2
nClé Qs Cl6HM
n-c17 ar anes
n18 Qs QaHzE
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ne€22 o] Cni6
nC23 (o] s
(o) ) Camn
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€26 (o] Bt
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- -2 o] 291460
Py Properties. = ] o0 Caome2
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[w 3 o P
&Y Encrgy Ansiysn

Imagen 5.2
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Pasamos a la pestafia donde se selecciona el método para el célculo de las
propiedades (“fluid packages”) y se selecciona un paquete termodinamico, el
cual en este caso seleccionaremos el “Peng-Robinson”. El modelo debe
proporcionar una precision razonable cerca del punto critico, sobre todo para
los calculos del factor de compresibilidad y la densidad del liquido, cumple con
extender su rango de aplicabilidad en Presion y Temperatura y también en
tratamientos especiales para algunos de los componentes clave y para tener
una mayor base de datos de los parametro de interaccion binaria.

Prepertos
A hems

Component Lint - 1 (HYSYS Databariks] 5 L

Pacsmeters
Property Package (0%
Costakd
Moty Te, Pe for H2. He
HYSYS Vascenity

HYSYS
Cabic 105 Ansiytical Method
Detastt

HYSYS Method

APL12A32-1 Methedd

— e P
_ﬁ‘,., Satety Amalyvs

4V Enecgy Asaiyin

Imagen 5.3

Se continda con la pestafia de administrador del crudo (“oil manager”) en la
cual se abren dos subgrupos agregar ensayo (“input assay”) y mezcla de
saluda (“output blend”).

En el primer subgrupo agregar ensayo (“input assay”) se va a realizar la curva
TBP, la cual fue explicada previamente, utilizando de nueva cuenta la hoja de
caracterizacion de crudo de la Planta Primaria No. 5 de la cual se utilizan los
datos de la densidad API y el factor de caracterizacién ademas de los datos del
porcentaje del ensayo con sus temperaturas y los datos de los componentes
ligeros y sus composiciones.

40



Input Data | Calculation Defaults | Working Curves | Plots | User Curves | Notes |
- Assay Definition -Input Data
Bulk Properties Used = © Bulk Props Light Ends Basis Liquid Volume % ¥
‘ © Light Ends
Assay Data Type TBP > g S
© Di Light Ends Composition ':g]p
Light Ends Input Composition ~ ~ Methane  2.100e-002 L1615
Ethane 0.2180 -88.60
Molecular Wt. C v
olecular urve Not Used Propane 0.4750 4210
Density Curve | Not Used . i-Butane  9.300e-002 -11.73
n-Butane 0.1300 -0.5020
Viscosity Curves Not Used - i-Pentane  3.100e-002 27.88
f i o n-Pentane  2.600e-002 36.06
iR 9 H20 0.0000 1000
; @ Atmospheric © Vacuum co2 0.0000 -78.55
Percent of Light Ends in Assay
[ Handiing &Fitting | [ colculte |
e ——— L AeyWseed ]

Imagen 5.4

e e
Input Data | Calculation Defaults I Working Curves I Plots. | User Curvesl Notes |
- Assay Definition ~Input Data
Bulk Properties Used ~|| |© Bulk Props Assay Basis [mote e
© Light Ends
Assay Data Type 8P ¥ © Distillati Assay Percent Temp[zr]ature
Light Ends Input Composition M 0.0000 29.00
5.000 70.00
il W e i E
15.00 1210
Density Curve Not Used Y 20.00 1440
25.00 1700
fiif | ecosty Curves 30,00 1960
Il | | -8 pistilation Conditi 35.00 2290
@ . 40.00 2490
<) OV
| @ Atmospheric ©) Vacuum 500 =0
50.00 3110
55.00 3390
60.00 369.0
65.00 4130
70.00 4430
75.00 489.0
ey [ TRy
[ Handiing &Fitting | [ colcuete |
ErE— e L AeyWeGlueed ]

Imagen 5.5

Al terminar de poner los datos, obtenemos la curva que queda de la siguiente

manera.
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,
[ Blend: Blend-1 =

‘ Data | Tables I Property Plot I Distribution Plot | Composite Plot | Plot Summary | Correlations ] Notes ‘

- Plot Control

oil: TBP Distillation - Blend-1
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Imagen 5.6

Terminando con el punto anterior se pasa a la pestafia de mezcla de salida
(“output blend”) se puede observar que ensayos tenemos disponibles para
crear una mezcla (“blend”) en este caso solo tenemos uno que se creo en el
punto previo. Una vez hecho se va a instalar el crudo y nos va a pedir darle un
nombre a esta corriente resultante.
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Imagen 5.7

Teniendo terminado la mezcla (“blend”) obtenemos una distribucién del corte
gue obtuvimos.
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rrﬁ Blend: Blend-1 E‘M

‘\ Data I Tables I Property Plot | Distribution Plot | Composite Plot I Plot Summary | Correlations | Notes ‘

-Plot Control ———————— ~Cut Input information

o Cut Distribution - Blend-1
P Name Eng LS 0.7000
|Blend-1 M @ | |
Off Gas 10.00 1
Lt St Run 70.00
Basis: |Liquid Volume  ~| Naphtha  180.0
Kerosene 240.0
Light Diesel 290.0
Heavy Diesel 340.0
Atm Gas Oil 370.0
Residue 1200

0.6000 1

0.5000 P

0.4000 m

0.3000 =

Liquid Volume Fraction of Total Oil

0.2000 -

Add New Cut..
0.1000 —

© Straight Run
) Cycle oil

S, Vacuum Oil 0000 Y T T 13 b 2 T —
l Clone and shelf this plot ‘ -200.0 0.000 200.0 4000 600.0 8000 1000

) User Custom Boiling Point (C)

| Install Oil ‘ [ Output Blend I | Input Assay |

Imagen 5.8
Pasamos a la pestafia de simulacion

Al pasar a la simulacién va a estar la corriente que obtuvimos en la mezcla de
salida (“output blend”) y a esta corriente le vamos a especificar la Presion y
Temperatura las cuales se obtienen de los DFP’s y agregamos el vapor que va
a entrar a la columna

Se agrega la columna de destilacion, la cual se va a seleccionar de la paleta de
equipos. Seleccionamos en la pestafia de columnas, se va a utilizar un
absorbedor con reflujo el cual nos va a pedir especificar nimero de platos,
presiéon de operacién y ubicacion del plato alimentador.

La columna de destilacion cuenta con tres agotadores y una salida lateral
ademas de dos bombas de calor.

Por cada agotador que se tiene, en este caso tres, se va a agregar una
corriente de vapor.
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Upstream Refining
Custom Dynamics

Common Columns

FelE

Imagen 5.9

Esta es la paleta que se utilizé al momento de seleccionar el tipo de columna

.
@ Refluxed Absorber Column Input Expert - @M
— =
Condenser Energy Stream Q1 " o s
) < O Total C
Column Name  T-100 0 © Partial Ovhd Outlets
© Full Rflx | Nafta v|
1 -« >
Optional Inlet Streams = — — — = > 2 Water Draw Agua ¥
Stream Inlet Stage T >
Crudo 27_MainTS # Stages plonal Side Draws
<< Stream >> - R > Stream Type Draw Stage
<< Stream >>
n-1
-
> n
Bottom Stage Inlet

| VaporPrincipal = Bottoms Liquid Outlet
Residuo -

.
>

-Stage Numbering ————————————————
© Top Down © Bottom Up ‘

Next > Connections (page 1 of 4)

Imagen 5.10



Este es el menu donde se ingresan los datos de la columna atmosférica

Después de ingresar los datos se procede a conectar la columna con las
salidas de los productos o en este caso con los agotadores que utiliza la
columna, asi como las bombas de calor (“pump around”).

r{; Column: DA-101 / COL1 Fluid Pkg: Basis-1/ Peng-Robinson @M‘
Design [ Parameters | Side Ops I Rating I Worksheet | Performance | Flowsheet | Reactions I Dynamics ‘
Design Column Name DA-101 Sub-Flowsheet Tag coL1
Conqedions -Inlet Streams Stage Numbering
Monitor _
Specs . - © Top Down
Specs Summary Internal Stream External Stream Inlet Stage Transfer Basis Split
X — P . Bottom Up
Subcooling VaporPrincipal VaporPrincipal 31_Main TS P-HFlash [
Notes Crudo Crudo 27_Main TS P-HFlash e
Edit Trays...
VaporNafta VaporNafta 4_AgotadorNafta P-HFlash M
VaporKerosina VaporKerosina 4_AgotadorKerosin P-HFlash [ I
VaporDiesel VaporDiesel 4_AgotadorDiesel P-HFlash [C] Split Inlets
** New ** << Stream >>
Outlet Streams
Internal Stream External Stream Outlet Stage Type | Transfer Basis dPTop:  0.0000 kPa
Residuo Residuo 31_Main TS L P-H Flash
Naftaligera Nafta Condenser L P-H Flash P Top: 221.7 kPa
Gas Gas Condenser \' P-H Flash
Q1 Q1 Condenser Q None Req'd P Bok:
Agua Agua Condenser w P-H Flash
NaftaPesada Kerosina 4_AgotadorNafta L P-H Flash
Kerosina Turbosina 4_AgotadorKerosin L P-H Flash P Bot: 233.0 kPa
Diesel Diesel 4_AgotadorDiesel L P-H Flash
PA Diesel_Q-Cooler << Stream >> <empty> Q None Req'd
GOP GOP 21_Main TS L P-H Flash
PA GOP_Q-Cooler << Stream >> <empty> Q None Req'd
** New ™ << Stream >>
Delete H Column Environment... J l Run ] l Reset ] _ Update Qutlets  [] Ignored

Imagen 5.11

Este es el menu donde aparecen todas las conexiones, tanto las entradas
como las salidas

Regresamos a la columna atmosférica y en la pestafia que dice operaciones
laterales (“Side Ops”) vamos a seleccionar agregar operaciones laterales (“Side
Ops Input Expert”) y vamos a tener varias opciones de agregar algun agotador
y se utiliza el agotador (“Steam Stripped Side Stripper”).
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@ Column: DA-101/ COL1 Fluid Pkg: Basis-1 / Peng-Robinson =8 % |
Design | Parameters | Side Ops l Rating | Worksh Perf e | Flowsh Reactions I Dynamics ‘
Side Ops ~Side Stripper Summary

Side Strippers | B

Side Rectifiers #Stages | Liq Draw Stage Vap Return Stage ﬁ(‘:::;lzx; REb?:;LF by,

Pump Arounds'

Vap Bypasses AgotadorNafta 4 5_Main TS 4_Main TS 62.87

Side Draws AgotadorKerosina 4 11_Main TS 10_Main TS 4495
AgotadorDiesel 4 17_Main TS 16__Main TS 1148
~Flow Basis —————
@Molar © Mass  © Volume ‘ [ view | [ Add. | [ Deete | [ sideOpsinputexpert.. |

Delete H Column Environment... ] [ Run ] [ Reset ] _ Update Outlets || Ignored
\ J
Imagen 5.12

De esa manera los tres agotadores, (Nafta, Kerosina y Diesel) son agregados.

Ahora se van a agregar las bombas de calor, en este caso se repetira la
seleccion agregar operaciones laterales (“Side Ops Input Expert”) solo que en
este apartado se va a seleccionar conexiones de las bombas de calor (“Pump-
Around Conections”) donde podremos especificar el plato donde sale, asi como
al plato que regresa.

r N
[ Column: DA-101 / COL1 Fluid Pkg: Basis-1/ Peng-Robinson (o 0
l Design I Parameters | Side Ops ] Rating | Worksheet | Performance | Flowsheet l Reactions | Dynamics |
Side Ops -Liquid Pump Around Summary

Side Strippers Flow Duty DrawT |RetumT

Side Rectifiers Draw Stage Return Stage kgmole/h] ki/h] «Q ] Expor

Pump Arounds =

Vap Bypasées PA Diesel 17_Main TS 13_Main TS 1736 -1140e+007 2729 1790 [

Side Draws PAGOP 21_Main TS 19_Main TS 1290 -1767e+007 3285 1850 [0
EEOWBASISSE e
© Molar @ Mass () Volume ‘ [ View [ I Add.. | l Delete | [ Side Ops Input Expert... |

Delete | [ Column Environment... I [ Run I l Reset I

Imagen 5.13
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Teniendo todas las conexiones listas se pueden especificar ciertas propiedades
de la columna atmosférica, como temperaturas, cantidad de reflujo, destilado,
produccién de vapor, produccion en los fondos, asi como la cantidad de reflujo
de cada una de las bombas de calor. En este caso, la propiedad que se va a
ejemplificar es la especificacion de la propiedad de la corriente (“Steam
Property Spec”), la cual es la TBP al 95%.

[ Column: DA-101/ COL1 Fluid Pkg: Basis-1/ Peng-Robinson

Py

Design | Parameters | Side Ops | Rating | Workshest | Performance | Flowsheet | Reactions | Dynamics |

Design
Connections
Monitor

Specs

Specs Summary
Subcooling
Notes

Column Specifications

AgotadorNafta Prod Flow \
Stream Property Spec - 2

AgotadorKerosina Prod Flow ‘

Stream Property Spec - 3
AgotadorDiesel Prod Flow
Stream Property Spec - 4
PA Diesel_Rate(Pa)

PA Diesel_Dt{Pa)

PA Diesel_ TRet{Pa)

GOP Rate

Stream Property Spec - 5
PA GOP_Rate(Pa)

PA GOP_Dt{Pa)

Specification Details

Update Specs from Dynamics

Default Basis Molar

Degrees of Freedom

7‘ [Z] Active
SpecName  Reflux Ratio B A Esis

\ Converged ? Tnactive | [T Current

‘ Dry Flow Basis
Spec Type
Fixed/Ranged Spec
Primary/Alternate Spec
Values
Specification Value <empty>

‘ Current Calculated Value 1166
Errors

i Weighted Tolerance 1.000e-002

Weighted Calculated Error <empty>
Absolute Tolerance 1.000e-002
Absolute Calculated Error <empty>

Delete

|

Column Environment... H

[¥] Update Outlets

=

Imagen 5.14
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Ese es el mend de especificaciones, ahi podemos encontrar varias
propiedades a especificar en una columna atmosférica, van de las mas
sencillas como fijar temperaturas, flujos, cargas (energia), hasta propiedades
mas especificas como la que se utiliza para esta columna en especifico.

Imagen 5.15

Después de seleccionar la propiedad, pasaremos a especificar el tipo de
propiedad que utilizaremos, en este caso es de Petréleo y es la TBP al 95%

Imagen 5.16
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Imagen 5.17

Imagen 5.18

Una vez seleccionada esta propiedad y especificando las demas caracteristicas
de la columna, la torre va a converger.
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(5 Column: DA-101/ COL1 Fluid Pkg: Basis-1 / Peng-Robinson e — E‘@

Design | Parameters | Side Ops | Rating | | | | Dynamics |
Optional | Checks = Profile —
[ inputsummary | | View Initial Estimates... ] Temperature vs. Tray Position {
©® Temp F== Ty
Iter St Equilibri Heat / S, 2 Y
= 1 OEZDID - t;;rn:x)oo B /OZZ:)UIE Pre E L“
— = = & - - Flows 50054
0.00
5000
o s 1 15 20 25 30 35 40
Specified Value Current Value ‘Wt. Error Active E: te | C t
Reflux Ratio <empty> 1.166 <empty>
Distillate Rate <empty> 2459 <empty>
Reflux Rate <empty> 2867 <empty>
Vap Prod Rate 0.0000 kgmole/h 7.293e-006 -0.0000
Btms Prod Rate <empty> 2521 <empty>
191.0C 191.0 -0.0000 f
<empty> 1433 <empty>
250.0C 250.0 -0.0000
<empty> 1195 <empty>

296.0 C 296.0 -0.0000
<empty> 3636 <empty>

369.0 C 369.0 -0.0000

53.66 m3/h 53.66 -0.0000

<empty> 93.89 <empty>

e 179.0C 179.0 0.0000

GOP Rate <empty> 18.85 <empty>
Stream Property Spec - 5 450.0C 4500 -0.0000
PA GOP_Rate(Pa) 51.01 m3/h 5101 -0.0000

i B B B o R B e e |
TITITI?ITITITI"'ITITI'(‘ITITITI'\'['CITITI'(‘ITI%
TI"WQ'ITI‘ITITIWOWTI'ITITQ'I"I'IE

PA GOP_Dt(Pa) <empty> 1435 <empty>
PA GOP_TRet(Pa) 185.0 C 1850 0.0000

Addspec.. | [ Groupactve | | Update Inactive ] Degreesof Frecdom 10

Deiete |[_cotumnEnvionment. [ fun ][ hese | SN ¥ Uocete Outit: [ Ignored

Imagen 5.19

Al terminar la simulacion de la columna atmosférica, se abre la misma y se
observa como ha convergido toda la columna, junto con sus salidas,
agotadores y bombas de calor. Quedando de la siguiente manera:

—
Gas
-
- al
Cor Refl pved
Condenser el g pomrX
Condenser
—_—
L Agotadoriata_Retum Nataligera
Agotadertiaha
—
= Agotadortiata_Draw
PA Diesel Q-Coolar | Vaporhlafta
PA
Diesel_Retum tadork e -
esel_Cooler | i AgotadorKerosina_Ratun NaftaPesada
-
AgotadorKecosna_Draw ‘
PA [ AgotsdorKerosina
. -t
Diesel_Oraw ] PA GOP_Retum I’ d AgotadorDwesel_Retum
- Mam — g
PA GOP_Oraw - | s GoR VaporKerosina
Crudo | 3' —

Vapoc?mcnpil
-

- Kerosina
-
BA AgatadorDiesel_Deaw AgotadorDresel
PA GOP_Cooler —
- VaporDiesel

GOP_QToorer
Residuo i

-
Diesel

Imagen 5.20

Teniendo resuelta la columna atmosférica vamos a pasar a la columna de
vacio, de acuerdo al Diagrama de Flujo de Proceso, sigue un horno a fuego
directo pero al no tener las especificaciones correspondientes se utilizé un
calentador donde solo se tenia que especificar la temperatura a la que tenia
gue entrar el residuo de la columna atmosférica a la columna de vacio, ya que
la temperatura a la que salié de la columna atmosférica era la especificada en
el DFP.
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Una vez teniendo la alimentacion de la columna de vacio a la temperatura
requerida, se va a especificar la columna de vacio.

Esta vez se utilizara una columna diferente a la columna atmosférica ya que
esta vez se utilizara una Absorbedor donde se especifica el nimero de platos,
la presion de operacion y la ubicacion del plato de alimentacion.
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Imagen 5.22
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V — —N
{5 Absorber Column Input Expert - ELM
Column Name  T-100
Ovhd Vapour Outlet
Incondensables "
1 B S |

I 2

Optional Inlet Streams =~ — — — — =

ptional Inlet Streams > 5, T S e —
Stream Inlet Stage Draw Stage © Liquid inlet
Residuol 8_T5-1 # Stages © Pump-around
i << Stream >> n= 17 |4 151 v’
—————— > Optional Side Draws
1 Stream Type Draw Stage
> = GOLV L 4. T51 2
Bottom Stage Inlet GOLP L =1 v
‘ VaporVado - Bottoms Liquid Outlet
ResiduoVacio v ’
-Stage Numbering ———— >
\ © Top Down ) Bottom Up ‘
Next > I Connections (page 1 of 3) Cancel
o
Imagen 5.23

Este es el menu donde se ingresaran los datos que se requieren, las entradas y
las salidas, una vez completado da la opcion de ingresar la presion.

Terminando de llenar el menud anterior pasamos a especificar las conexiones

( -
[ Column: DA-151/ COL2 Fluid Pkg: Basis-1 / Peng-Robinson [E=EEE
Design l Parameters | Side Ops I Rating I Worksh I e I Flowsh: I Reactions l Dynamics ‘
Design Column Name DA-151 Sub-Flowsheet Tag coL2
:\Sﬂcmftections Inlet Streams -Stage Numbering
SpZ:; o © Top Down
Internal Stream External Stream Inlet Stage Transfer Basis Split
Specs Summary ) Bottom Up
Subcooling VaporVacio VaporVacio 17_TS-1 P-HFlash -
Notes Residuol Residuol 17_T5-1 P-HFlash
= New ™ << Stream >> Yo
[C] Split Inlets
-Qutlet Streams
Internal Stream External Stream Outlet Stage Type | Transfer Basis dP Top:
Incondensabl Incondensabl 1_TS-1 \ P-H Flash
ResiduoVacio ResiduoVacio 17_TS-1 L P-H Flash P Top: 0.6666 kPa
TopStagePA_Q-Coole TopStagePA_Q-Coo <empty> Q None Req'd
GOLV GOLV 4_TS-1 L P-H Flash
dP Bot:
GOLP GOLP 7_T5-1 L P-H Flash
PA GOPV_Q-Cooler << Stream >> <empty> Q None Req'd
* New ™" << Stream >> PBot:  3.333kPa
Delete ][ Column Environment... ] [ Run ] [ Reset l _ Update Outlets 0 Ignored
Imagen 5.24
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Esta vez con la columna seleccionada tenemos una bomba de calor dentro de
nuestra columna, asi que solo se va a agregar una mas, repitiendo los pasos
de la columna atmosférica, que es agregar operaciones laterales (“Side Ops
Input Expert”) solo que en este apartado se va a seleccionar Conexiones de
Bombas de Calor (“Pump-Around Conections”) donde podremos especificar el
plato donde sale, asi como al plato que regresa.

7 - = y
[ Column: DA-151/ COL2 Fluid Pkg: Basis-1 / Peng-Robinson [E=RE
i Design I Parameters | Side Ops | Rating l Worksheet | Performance I Flowsheet I Reactions I Dynamics [
Side Ops - Liquid Pump Around Summary

Side Strippers Flow Duty DrawT |ReturnT

Side Rectifiers Draw Stage Return Stage [kgmole/h] (kI/h] [ [ Expor

Pump Arounds O

Vap Bypasses TopStagePA 4_TS1 1_T15-1 49.85 -1.088e+007 255.8 66.00

Side Draws PA GOPV 7.751 5_T5-1 65.83 -2.243e+007 305.1 5625 I

-Flow Basis
©® Molar ) Mass © Volume | View ‘ | Add... ‘ | Delete ‘ i Side Ops Input Expert... |
Delete H Column Environment... I ‘ Run | l Reset l _ [¥] Update Outlets  [| Ignored

~ —

Imagen 5.25

Teniendo todas las conexiones terminadas, se van a especificar propiedades
para hacer converger la columna. En este caso se repiten los pasos de la
columna atmosférica en este apartado, la propiedad que se va a utilizar es la
especificacion de la propiedad de la corriente (“Steam Property Spec”), la cual
es la TBP al 95%, como en la columna atmosférica.

5 Column: DA-101 / COL1 Fluid Pkg: Basis-1/ Peng-Robinson [E=RE=E|
Design | Side Ops | Rating | | ] | Reactions | Dynamics
Design Column Speci . Specification Details
Connections [ o ‘ - . ] Active
Monitor pecame S [¥] Use As Estimate
Specs -
Specs Summary [ Add... ‘ Converged 7 Inactive | [l Current
Subcooling I
Notes | Delete ‘ ry Flow Basis
-Spec Type
lr.xed/Ranged Spec ‘
Strixim Propeity Spec =5 Primary/Alternate Spec
PA GOP_Rate(Pa) | |
PA GOP_Dt(Pa) - Values -
2 ‘Speclﬁcatlon Value <empty>
| Current Calculated Value 1166
Update Specs from Dynamics J
Errors
Default Basis Molar : Weighted Tolerance 1.000e-002
Weighted Calculated Error <empty>
Degrees of Freedom o Absolute Tolerance 1.000e-002
J Absolute Calculated Error <empty>
beeeJ[ coumnenionmen. ][ fen |[ fem | [ ) oot oue: |
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Al terminar este paso se tiene la columna lista para simularla, se hace la
correspondiente simulacion y nos va arrojar como resultado que va a

converger.
r — 5
[ Column: DA-151/ COL2 Fluid Pkg: Basis-1 / Peng-Robinson [E=EER
Design | Parameters I Side Ops I Rating ] Worksheet l Performance | Flowsheet l Reactions l Dynamics |
Design Optional Checks Profile
Connections [ Input Summary ] [ View Initial Estimates... ] Temperature VS. Tray Position {
Monitor
380.0
Specs © Temp . —
Specs Summary Iter Step Equilibrium Heat / Spec © Press 3400 ] =5
Subcooling . = i
1 10000 0.000000 0.000013 : 3000 —
Notes © Flows =
2600 —
2200 Tt
0 2 4 6 -3 10 12 14 16
Specifications
Specified Value Current Value Wt. Error Active | Estimate Current
TopStagePA_Rate(Pa) 26.50 m3/h 26.50 00000 M 2 2
TopStagePA_Dt(Pa) <empty> 189.8 <empty> [ 2 r
TopStagePA_Duty(Pa) <empty> -1.088e+007 <empty> [ ~ r
TopStagePA_TRet(Pa) 66.00 C 66.00 00000 W 2 ~
GOLV Rate 17.89 m3/h 17.89 00000 M ~ ~
Stream Property Spec 499.0C 499.0 00000 W 2 ~
GOLP Rate 4438 m3/h 2641 04050 I ~ r
PA GOPV_Rate(Pa) 39.75 m3/h 3975 00000 W v v
PA GOPV_Dt(Pa) <empty> 2489 <empty> [ v r
PA GOPV_TRet(Pa) 274.0C 56.25 04355 [T v r
Stream Property Spec - 2 538.0 C 538.0 00000 M 2 ~
[ View... ] [ Add Spec... ] [ Group Active ‘ [ Update Inactive ] Degrees of Freedom 0
I
Delete H Column Environment... ] [ Run l [ Reset ] _ Update Qutlets [ ] Ignored
Imagen 5.27

Al terminar la simulacion de la columna atmosférica, se abre la misma y se
observa como ha convergido toda la columna, junto con sus salidas, y bombas
de calor. Quedando de la siguiente manera:

TopStagePA_Draw
StagePA_Q-Cooler_1

TopStagePA_Cooler

TopStagePA_Return

—
PA GOPV_L

A GOPV_Q-Cooler

Vag

—
PA GOPV_Return

PA
GOPV_Cooler

Incondensables
GOLV
TS-1
raw 1 GOLP
orVVacio
Residuo1
ResiduoVacio

Imagen 5.28

54



Capitulo 6

Analisis de Resultados

55



6. Andlisis de Resultados

Una vez terminada la simulacion de ambas torres, es necesario determinar Si
los productos que se obtuvieron de ellas son adecuados comparados con los
datos reportados y saber si caen dentro del rango de cada uno de los
productos.

Para esta comparacion se utilizo la curva ASTM-D86, ya que es la que permite
observar que cada fraccion obtenida cumple con la composicion deseada, lo
cual nos permite tener un mejor control en los productos obtenidos.

Un pardmetro mas a considerar es el TBP, ya que este nos da los rangos de
temperatura de corte en los que deben de caer los productos de la columna y
los datos de comparacion se obtuvieron de la literatura.

A continuacion se presentan las graficas y tablas de cada uno de los productos
pero como primera tabla son los datos de la TBP obtenidos comparados con
los datos de la literatura.

6.1 Comparacion TBP

Tedrica HYSYS Cumple
194°C 191°C Sl
272°C 265°C SI
300°C 296°C Sl
322°C 334°C SI
439°C 440°C SI
535°C 530°C SI

+535°C 553°C Sl

Después de esta tabla se va a presentar los datos de cada uno de los
productos de ambas columnas, de destilacion y de vacio, y la ecuacion que se
va a utilizar para saber el % de Error es:

XDiseﬁo - XHYSYS %100

Y%error = ¥
Diseiio
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6.2 Nafta Primaria

Temperatura (°C)

Sn

20

Simulacién | Laboratorio | % Error
64.99 79 21.56
95.97 88 8.30

101.82 93 8.66
106.52 97 8.94
110.77 103 7.01
115.41 109 5.55
120.48 116 3.72
126.32 122 3.42
132.00 126 454
136.19 131 3.81
140.01 135 3.58
144.37 138 441
149.06 145 2.72
154.00 150 2.60
159.28 154 3.31
164.52 160 2.75
170.86 166 2.85
179.89 174 3.27

Nafta Primaria

40 60
% Corte

80

100

4 Nafta Primaria Simulacion

B Natfa Primaria
Laboratorio
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6.3 Kerosina

[
o

Temperatura (°C)
P PR N NN
N 00 OO
o O o O

[EEN
[e2)
o

150 -

Simulacion | Laboratorio | % Error
192.80 190 1.45
198.90 192 3.47
202.39 198 2.17
204.82 201 1.87
206.83 203 1.85
209.01 205 1.92
211.03 206 2.38
212.94 208 2.32
21491 210 2.28
216.90 212 2.26
218.89 214 2.23
220.90 216 2.22
222.77 218 2.14
224.57 220 2.04
226.62 223 1.60
229.03 226 1.32
231.90 229 1.25
235.34 234 0.57
239.68 242 0.97
Kerosina
v
|
“““i..
oiii.“ AU
.. € Kerosina Simulacién
M Kerosina Laboratorio
20 40 60 80 100

% Corte
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6.4 Turbosina

Simulacion | Laboratorio | % Error
229.91 237 3.08
236.52 241 1.89
238.51 243 1.88
240.55 246 2.27
243.05 248 2.03
244.21 250 2.37
245,55 252 2.63
246.77 254 2.93
247.96 256 3.24
249.18 258 3.54
250.77 260 3.68
252.65 263 4.10
253.39 265 4.58
255.49 267 4.50
258.15 269 4.20
262.11 272 3.77
264.44 276 4.37
271.91 280 2.98
282.64 286 1.19
Turbosina
300 -
290
280
S 270 O
T 2% poeee®®
2 240
fg Sg € Turbosina Simulacién
§ 210 W Turbosina Laboratorio
190
180
170 -

0 20 40 60 80 100
% Corte
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6.5 Diésel

Temperatura (°C)
N
o
=)

Simulacién | Laboratorio | % Error
252.34 290 14.92
262.30 297 13.23
267.51 301 12.52
272.40 303 11.23
276.85 305 10.17
281.16 307 9.19
285.51 309 8.23
289.95 311 7.26
294.33 313 6.34
298.60 315 5.49
302.73 317 4.71
306.67 319 4.02
310.63 320 3.02
314.63 322 2.34
318.96 325 1.89
323.67 329 1.65
329.30 334 1.43
337.60 337 0.18
349.68 343 1.91

Diesel

st
IIEEEE”’.."---
VS 4

20

40 60
% Corte

80

100

4 Diesel Simulacion

M Diesel Laboratorio
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6.6 Gasoéleo

Temperatura (°C)
R N N W W w & b
O W N P U1 O W
O O O O O ©o o o

150 -

20

Simulacion | Laboratorio | % Error
275.10 313 13.78
305.64 339 10.92
322.03 348 8.07
330.93 354 6.97
337.28 358 6.14
342.46 361 5.41
346.94 364 4,92
351.25 367 4.48
355.62 372 4.61
360.44 375 4.04
365.74 379 3.62
371.76 383 3.02
378.14 385 1.81
384.68 389 1.12
391.09 393 0.49
397.59 396 0.40
405.11 401 1.01
411.78 410 0.43
430.79 421 2.27

Gasdleo
L LA
¥ Gasoleo Simulacion
M Gasdleo Laboratorio
40 60 80 100

% Corte
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6.7 GOLV

510
490
470

450
® 430
2 410
= 390

370

—

ura (°C

350 -

Simulaciéon | Laboratorio | % Error
405.75 395 2.65
412.78 417 431
414.37 422 0.63
416.16 424 1.40
417.96 428 1.45
421.60 430 1.52
422.36 433 1.81
423.57 435 2.23
426.05 436 2.10
428.54 439 1.74
431.02 442 1.85
431.03 445 2.55
433.83 447 2.58
437.14 450 2.25
441.17 454 2.00
446.95 456 1.58
452.73 469 0.72
458.51 474 2.29
465.64 485 1.79

GOLV
[ |
-,:2’
guu=e,
"’,,22,”” # GOLV Simulacién
B GOLV Laboratorio
20 40 60 80 100

% Corte
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6.8 GOPV

530
510

— 490

o

< 470

o

3 450

©

@ 430

Q.

€ 410
390
370
350

20

Simulacion | Laboratorio | % Error
432.27 413 4.46
439.88 428 2.70
450.11 433 3.80
452.43 437 3.41
455,18 440 3.34
457.94 443 3.26
463.27 447 3.51
465.28 451 3.07
466.90 455 2.55
468.71 459 2.07
470.93 465 1.26
473.19 471 0.46
475.54 474 0.32
478.05 477 0.22
480.79 480 0.16
483.81 483 0.17
487.18 486 0.24
490.97 501 2.04
495.22 516 4.20

GOPV
,I
L 4
] |
000‘.....
pu®
¥ GOPV Simulacién
M GOPV Laboratorio
40 60 80 100

% Corte
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6.9 Analisis

Al tener los datos de la simulacion se puede apreciar como los datos que se
utilizaron para la misma fueron de vital importancia, ya que al tener informacién
mas actualizada disponible se logra una mejor representacion del proceso, en
este caso se aprecian valores de errores elevados en el diesel, una de las
probables causas es que los datos utilizados en este trabajo son de mas de 2
afos y en este caso, la simulacién contendré errores que se acarrean desde la
composicién del crudo ya que afio con afio esta tiende a cambiar de manera
importante y otra causa importante de esto fue que al especificar el reflujo se
esta condicionando la temperatura de ebullicién ya que al aumentar o disminuir
el reflujo se modifica la temperatura de ebullicion de la corriente de corte.

El trabajo que se realiz6 en esta simulacién sirve para representar el proceso
de la torre atmosférica y la de torre de vacio, asi como las herramientas con las
gue cuenta el simulador para especificar las condiciones a las que se asume
operan las columnas y que de esta manera se obtengan productos de calidad,
asi como las condiciones a las que se puede esperar la salida de los productos
en las que estas condiciones nos dan la posibilidad de saber los productos
deseables en la destilacion.

La sensibilidad del modelo que se simul6é tuvo sus grandes problemas en los
cambios de volumen de los productos, ya que a lo que se le dio gran prioridad
a las especificaciones de los productos obtenidos para poder asegurar las
caracteristicas tedricas de estos.

Se observo que al especificar ciertas condiciones de los productos, el esquema
presento cambios drasticos en los resultados

Los mayores inconvenientes presentes en este trabajo fueron en el diesel ya
gue se fijo la temperatura de ebullicion, lo que hace que el simulador busque
una cantidad de reflujo que permita que exista una cantidad pertinente de
componentes volatiles, es decir, si se aumenta el flujo del liquido extraido se
reducira la cantidad de reflujo, lo que ocasiona que el liquido es mas rico en
componentes menos volatiles que termina en una temperatura de ebullicién
mas alta y esto es porque el simulador calcula cierto humero de cortes y en
estos parametros basa sus célculos.
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7. Conclusiones

El objetivo principal se cumpli6 a cabalidad, que fue simular la Torre
Atmosférica DA-101 y Torre de Vacio DA-151 de la Refineria Gral. Lazaro
Cérdenas, Minatitlan, Veracruz con datos reales de operacion. Y para comparar
los datos que se obtuvieron de la planta con los datos que resultaron de la
simulacién se utilizaron las curvas TBP y ASTM D86, con las cuales se
pudieron tener las condiciones para tener mejor calidad en los productos.

Tomando en cuenta los resultados obtenidos podemos considerar que la
simulacién es correcta considerando las limitaciones de las especificaciones de
algunos equipos, sobretodo uno muy importante como el horno a fuego directo,
la consideracién que el crudo que se alimenté a la columna atmosférica no
haya pasado por el proceso de despunte. El % de error promedio de los
productos fue pequeiio tomando en cuenta las consideraciones ya
mencionadas.

La mayoria de datos de las torres fueron obtenidos de los DFP, asi como de
manuales de la Planta Primaria No. 5, hojas de diseiio de algunos equipos. Al
hacer la caracterizacion del crudo los datos que se utilizaron eran de 2012, un
par de afios previos a la realizacidon de esta simulacion lo que puede traer como
consecuencia que el crudo alimentado actualmente sea diferente.

Como consecuencia de lo antes mencionado el esquema puede ser utilizado
de manera conjunta con las otras unidades de la planta para obtener un
mejoramiento energético, asi como cambiar condiciones de las columnas para
una mejor calidad en los productos obtenidos.

La ventaja de utilizar simulaciones es que no habria necesidad de realizar un
paro en la planta para poder probar las diferentes condiciones que se pueden
cambiar, con esto se puede apreciar la verdadera utilidad de este tipo de
programas; en especial ASPEN-HYSYS ya que ofrece basta informacién de los
equipos que se utilizan durante una simulacion.
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