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1. INTRODUCCION

La industria del petréleo es una de las mas poderosas a nivel mundial, pues hoy en dia
la economia aln estd basada en combustibles fosiles y su prevalencia se estima en
varias décadas, a la par, por supuesto, del desarrollo de otras tecnologias verdes. Por
esa razon, y sobre todo en América Latina, las tecnologias e infraestructura para la
competitividad y cobertura de necesidades energéticas son una inversion viable todavia.

El gobierno de México, por su parte, es un actor importante en el mercado internacional
y sus producciones nacionales son fundamentales para abastecer el mercado local.
Como parte de la estrategia econdmica y energética, esta apostando por reconfigurar
las refinerias existentes y maximizar la produccion. Como parte de la estrategia,
estudios y andlisis de las plantas son requeridas. El presente trabajo forma parte del
conjunto de estudios que se estan realizando para integrar las bases que permitan tomar
decisiones de impacto industrial en los revamps y reconfiguraciones que se estan
planeando.

Una refineria es un conjunto de plantas donde el crudo y otros productos son
procesados para obtener derivados que satisfagan un conjunto de requerimientos
regulatorios. Esta definida por sus unidades de proceso y capacidad de carga o
produccion. La capacidad de carga es el volumen de crudo alimentado a la unidad de
procesamiento mientras que la capacidad de produccion se refiere a los barriles
producidos de producto. Dependiendo el nivel de complejidad (muy simple, compleja o
integrada), una refineria debe comprender principalmente tres secciones: separacion,
conversion y terminacion, que incluyen a su vez diversas operaciones unitarias para las
cuales se han desarrollado diversas tecnologias [17].

En la industria petrolera el método convencional para la primera destilacién de crudo
desalado es la tecnologia de destilacion atmosférica y de vacio, la cual procesa el
petroleo crudo, pero conlleva un alto consumo de energia. Por esta razén se estan
estudiando otras tecnologias, como la tecnologia de destilacion progresiva, por ejemplo,
que fue patentada en 1986 en Estados Unidos pero aun no ha sido muy estudiada [18].
Por esa razoén, la tecnologia de destilacion atmosférica y de vacio es la mas extendida
y es la que se usara en este trabajo, pues la planta en cuestion la emplea.

Una unidad de destilacion de crudo convencional consiste en un tren de
precalentamiento, un desalinizador, un tanque preflash, un horno, una columna de
destilacion atmosférica y de vacio. Se describen a continuacion [19].

1. Desalinizador: Su funcion es extraer las sales solubles en agua (mas del 90%
en peso), sélidos suspendidos del petrdleo crudo en la fase acuosa (capa inferior
en el desalinizador).

2. Tren de precalentamiento: Se compone de muchos intercambiadores de calor
con el crudo en el lado del tubo.

3. Horno: Es un calentador a fuego directo donde el petréleo crudo se lleva a la
temperatura de entrada deseada del tanque de preflash o la columna de
destilacion.

4. Columna de despunte: La columna separa los componentes mas ligeros del
petrdleo crudo antes de que ingrese al horno. Si el petroleo crudo alimentado a
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una columna atmosférica es pesado y casi no contiene hidrocarburos ligeros, es
posible evitar el uso de esta columna.

5. Columna de destilacion atmosférica: El crudo se fracciona a presion
atmosférica en esta columna en productos derivados del petréleo (denominados
también productos primarios, destilados, fracciones o cortes). La destilacion
continua fraccional (denominada también rectificacion) es un proceso
fisicoguimico en el que se separan numerosos hidrocarburos segun sus
temperaturas de ebullicién, y se obtienen nuevas mezclas quimicas diferentes.
Estas combinaciones de compuestos quimicos (productos derivados del
petréleo) se retiran de la columna de acuerdo con sus temperaturas de ebullicién.
Los gases y la nafta se retiran de la cabeza de la columna de destilacién
(sobrecarga). Las fracciones mas pesadas, gasolina, queroseno, gasoleo ligero
y pesado, y aceite combustible se retiran de diferentes secciones de la columna.
Estos productos derivados del petréleo, desde gases hasta liquidos viscosos, no
son combustibles terminados y tienen un destino diferente. Algunos de ellos se
utilizan para necesidades internas en la refineria. Otros se envian para un
tratamiento posterior para obtener productos terminados. El tercer grupo es la
materia prima para la industria petroquimica. El fondo residual después de la
destilacion atmosférica se envia a la siguiente unidad.

6. Unidad de destilacion al vacio El residuo atmosférico se destila en una
columna de vacio para obtener productos derivados del petroleo utiles. Al
disminuir la presién, se reduce el punto de ebullicion de los hidrocarburos y se
minimiza su destruccion. Por lo tanto, los fondos atmosféricos no acondicionados
se transforman en hidrocarburos ligeros, gasoéleo ligero al vacio y gasoéleo
pesado al vacio. La fraccion mas ligera junto con el vapor salen por la parte
superior de la columna de destilacion. El residuo de vacio se extrae de la parte
inferior de la columna y se envia a otras unidades como craqueo térmico, cocker
o unidad de desasfaltado para su posterior procesamiento.

Muchas refinerias han experimentado cambios inesperados en las propiedades del
crudo causadas por la disminucion de la disponibilidad de aceites ligeros y el aumento
gradual en el suministro de crudo pesado y pesado medio. Originalmente, las refinerias
se han disefiado para procesar petréleo crudo de una composicién particular y producir
productos con propiedades especificas. En esta situacion, las refinerias se han visto
obligadas a hacer coincidir la composicion del crudo con la configuracion de la refineria
mediante, por ejemplo, el mezclado de dos o mas crudos para lograr el equilibrio
adecuado de las cualidades de alimentacién [20], lo que trae consigo nuevos problemas
asociados con las incompatibilidades de alimentacion [21], por lo que muchas veces se
pueden requerir un redisefio de las unidades de refinacién y / o el desarrollo de
conceptos de refinaciobn completamente nuevos. Los esquemas avanzados de
refinacion deben ser capaces de procesar crudos pesados como el Maya [21]. Esta ha
sido la problemética en la planta Combinada | en la Refineria Miguel Hidalgo, México,
para la cual se desarrollara este trabajo de tesis, cuyo contenido se ha estructurado de
la siguiente forma:

Como antecedentes del estudio en cuestion, en el capitulo 2 se presentan la descripcion,
caracteristicas de disefio y operacion actual de la planta en el capitulo 2 y se establecen
las bases de disefio para el estudio a realizar.

En el capitulo 3 se exponen las razones que sustentan la viabilidad de este estudio,
mostrando el impacto de los resultados a obtener no solo en la Planta Combinada | sino
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en la refineria y la industria petrolera del pais, pues el funcionamiento de esta planta
define el rendimiento de toda la refineria y de la calidad de productos a comercializar.

En el Capitulo 4 se delinean el objetivo general y los objetivos particulares de la
investigacion, los cuales delimitan también el alcance del presente trabajo. La hipétesis
establecida en el Capitulo 5 permite seguir una ruta estratégica para la soluciéon de
preguntas de investigacion que ayuden a encontrar las respuestas o mejoras deseadas.

Asi mismo, en el capitulo 6 se establece una metodologia para comprobar la hip6tesis
planteada, de tal forma que se describen paso a paso y seccidon por seccion los puntos
clave a ejecutar y vigilar, asi como los métodos empleados para el diagnéstico y
propuesta de mejora. Se incluye también la caracterizacion del crudo usado actualmente
en la planta, el cual es diferente respecto al crudo original para el cual la planta fue
disefiada.

Los resultados de la evaluacion de la planta son presentados en el capitulo 7 y estos
son comparativas de valores de propiedades y caracteristicas de las condiciones
anteriores de alimentacién y operacion versus las condiciones de revamp propuesto,
entonces se comparan: perfiles de temperatura y flujo en las etapas de separacion,
parametros Optimos aceptados en la industria y valores obtenidos para el revamp
propuesto, especificaciones y rendimientos de los productos, cargas térmicas y
temperaturas en los equipos de intercambio de calor y capacidades de equipos de
bombeo. Se afiade un caso de estudio, donde se evalla la sustentabilidad técnica del
revamp de la planta respecto al caso base.

Las conclusiones se detallan en el capitulo 8 y se indican los objetivos logrados, la
verificacién de la hipétesis planteada y el resumen de las propuestas de mejora viables
de ser implementadas.

Finalmente, en el capitulo 8 se enlistan las referencias empleadas para sustentar el
presente trabajo. La presente tesis no estaria completa sin anexar en los Apéndices los
conceptos basicos que fundamentan las operaciones unitarias empleadas en el proceso
de destilacién de crudo y los cambios de internos que se realizan en la simulacion del
revamp, los cuales son pieza clave para la operacién correcta de la planta hoy en dia
ante el cambio de crudo.

Como resultado de este diagnéstico se obtendran mejoras que, junto a estudios
paralelos y otros mas detallados que se desprendan, impactaran de forma positiva la
ingenieria, procura y construcciéon del proyecto de revamp que se ejecute.

Maestria en Ingenieria Quimica 8



2. ANTECEDENTES DE LA PLANTA

2.1 Refineria Miguel Hidalgo.

Ubicada en el municipio de Tula, Hidalgo, México, comprende tres secciones:
separacion, conversion y terminacion, en cada seccion existen unidades de proceso que
aplican combinaciones de presién, temperatura y catalisis para realizar su funcion.

A) En la seccion de separacion esté la unidad de destilacién de crudo, que es el
"coraz6n" de -cualquier refineria de petréleo y consta de un tren de
precalentamiento, un desalinizador, un torre de despunte, un horno, una
columna de destilacion atmosférica y otra de destilacién al vacio. El petréleo
crudo se precalienta y se trata en los desalinizadores para eliminar las sales
disueltas. Luego el petréleo crudo se despunta y calienta en hornos, y la mezcla
liquido-vapor resultante fluye a través de una linea de transferencia para entrar
a la columna de destilacion atmosférica. Esta columna es el "6rgano principal”
de cualquier crudo unidad de destilacién en la que se destila el crudo y se
obtienen diversos productos derivados del petréleo. Estos productos se envian
a otras unidades para su tratamiento posterior con el fin de obtener combustibles
Gtiles u otras sustancias como materias primas para las plantas petroguimicas,
quimicas y farmacéuticas. El producto mas pesado, el fondo residual, fluye hacia
la columna de destilacion al vacio donde se destila al vacio para formar también
productos petroliferos valiosos. Esta planta es el objeto de estudio del presente
trabajo.

Otros procesos de las secciones de conversion y terminacion son:

B) Craqueo
El craqueo es el proceso en el que los hidrocarburos de cadena larga se rompen en
moléculas mas simples de hidrocarburos ligeros. Este proceso se realiza en el craqueo
térmico y catalitico. Este ultimo incluye el craqueo catalitico fluido de la FCC vy el
hidrocraqueo.

e Craqueo térmico.Los procesos térmicos (no cataliticos) mas predominantes son
el craqueo térmico visbreaking (leve) y el coqueo (severo). El visbreaker esta
destinado a reducir los residuos producidos en la unidad de destilacion y a
aumentar el rendimiento del combustible GOLA y el aceite de calefaccion, que
son mas valiosos. Un visbreaker rompe térmicamente grandes moléculas de
hidrocarburos en el residuo para disminuir su viscosidad (por eso se le llamoé
"visbreaker") y para producir pequefias cantidades de GLP y gasolina.

o Cragueo catalitico. Es el proceso de convertir fracciones de hidrocarburos de
alto peso molecular de aceites crudos en presencia de catalizador en gasolina,
gases olefinicos y otros productos mas valiosos.

La unidad de craqueo catalitico de fluidos (FCC, por sus siglas en inglés) esta destinada
a producir gasolina de alto octanaje. A diferencia de las destilaciones atmosféricas y al
vacio, que son procesos de separacion fisicoquimicos, el FCC es un proceso quimico
que utiliza un catalizador para crear nuevas moléculas mas pequefias a partir de
moléculas de hidrocarburo mas grandes (gaséleo, aceite combustible pesado y
residuos). Los principales productos de la FCC son la gasolina, el gasoleo, el aceite de
calefaccion, el aceite ciclico y los hidrocarburos olefinicos.

El hidrocraqueo es un tipo de craqueo catalitico en presencia de hidrégeno a

temperatura y presion elevadas. Los principales productos del hidrocragueo son la
gasolina, el queroseno y el combustible GOLA.
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C) Hidroprocesamiento

El hidroprocesamiento es un proceso para estabilizar cataliticamente los productos del
petréleo y/o eliminar elementos objetables de las materias primas mediante una
reaccion con hidrégeno. La estabilizacion suele consistir en la conversion de
hidrocarburos insaturados (olefinas y diolefinas inestables) en parafinas. Se obtienen
productos de mayor valor: gasolina, queroseno y combustible GOLA. Entre los
elementos objetables que se eliminan mediante el hidroprocesamiento se encuentran el
azufre, el nitrogeno, el oxigeno, los haluros y los metales traza. Cuando el proceso se
emplea especificamente para la eliminacibn de azufre se suele denominar
hidrodesulfuracion (HDS). El hidroprocesamiento también se denomina
hidrotratamiento, hidroconversion, hidrodefinicion, hidrofisuracion, desulfuracion o
hidrodesulfuracion.

e La hidrodesulfuracién (HDS) es un proceso quimico catalitico que se utiliza para
eliminar el azufre de los productos derivados del petroleo, como la nafta, la
gasolina, el queroseno, el combustible diésel... El propésito de eliminar el azufre
es reducir las emisiones de di6xido de azufre que resultan de la quema de
combustibles. Otra razén importante para eliminar el azufre es que, incluso en
concentraciones extremadamente bajas, envenena los catalizadores de metales
nobles.

D) Reformado catalitico
La reformacion catalitica es un proceso catalitico en el que se produce gasolina de alto
octanaje (rica en aromaticos) a partir de la nafta.

e Reformado con Regeneracion Catalitica Continua (CCR). Esta regeneracion
incluye la quema del coque del catalizador y el reacondicionamiento de los
metales activos del catalizador. La CCR se desarroll6 en 1971. El proceso
emplea la regeneracion continua de catalizadores en la que el catalizador se
retira continuamente del Gltimo reactor, se regenera en un entorno controlado y
luego se transfiere de nuevo al primer reactor.

e La unidad de isomerizacion esta destinada a la transformacion de moléculas
lineales de hidrocarburos en moléculas ramificadas que poseen un mayor
namero de octanos para su mezcla en la gasolina o para alimentar las unidades
de alquilacion.

E) Procesos de apoyo

e Unidad de Tratamiento de Aminas. Los gases &cidos que contienen
principalmente H,S son absorbidos por la solucién acuosa de amina. La amina
se regenera eliminando el H.S, que es alimentado a una planta de azufre
(Ilamada también unidad de recuperacion de azufre).

e Unidad de recuperacion de azufre (SRU). El sulfuro de hidrégeno se convierte
en azufre elemental por medio de la oxidacién parcial con aire en esta unidad.

e El Tratamiento de Gas de Cola (TGT) reduce el vapor de azufre, el SO, y otros
contaminantes de azufre contenidos en el gas de cola del proceso Claus al H.S,
lo absorbe en la solucién acuosa absorbente de amina y lo devuelve al proceso
Claus, logrando asi una alta eficiencia de recuperacion de azufre.
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e Agotador de agua amarga (SWS). El propdsito principal del removedor de aguas
amargas es eliminar el H>S y el NHs del agua de proceso para que el agua
tratada pueda ser eliminada en una condicion ambientalmente aceptable.

e Lainstalacion de aguas residuales esta destinada a la recogida y el tratamiento
de los desechos que se forman en las unidades de las refinerias de petréleo y
las plantas petroquimicas.

2.2 Localizacion de la planta.
La Planta Combinada | se localiza en el interior de la Refineria Miguel y fue disefiada
por el Instituto Mexicano del Petréleo.

2.3 Descripcion del proceso Planta Combinada | Refineria Miguel Hidalgo.

La presente descripcion del proceso toma como referencia el DFP 1045-00011 revision
10y 1045-00012 revision 7 proporcionados por Pemex [5,6]. La Planta Combinada | se
disefi6 para procesar crudo Istmo o Poza Rica y esta4 conformada por dos secciones:

Seccion de destilacion atmosférica.

La seccion de destilacién atmosférica tiene el objetivo de obtener el rendimiento maximo
de destilados mediante el proceso de destilacion fraccionada de crudo. El crudo se
recibe en un cabezal que se divide a su vez en dos lineas en paralelo, cada linea tiene
los mismos procesos: un tren de precalentamiento, desaladora, torre de despunte y
horno de precalentamiento. Los destilados que se obtienen son nafta, turbosina,
kerosina, gasoleo ligero primario (GOLA) y gaséleo pesado primario (GOPA), mediante
el proceso de destilacion fraccionada de crudo.

Tren de precalentamiento.

El crudo ingresa a la planta a 20 C y 0 psig mediante un cabezal principal el cual se
divide en dos lineas paralelas que corresponden a la succion de las bombas de carga
GA-101 AT/R y GA-101 BT/D, cuya descarga es individual a los trenes A y B de
precalentamiento, respectivamente. Estas descargan el crudo enviandolo a través de
dos trenes de precalentamiento en paralelo y al sistema de desalado a las torres de
despunte DA-101 A/B.

Las Torres de Despunte DA-101 A/B operan en el domo a 39 psigy 175 C (347 F) con
reflujo de nafta ligera de la torre atmosférica DA-102. Tienen 6 platos reales del tipo
valvula y paso. Como producto de domos se obtiene de ambas la suma de 24,375 BDP
de nafta de despunte que es enfriada con agua de enfriamiento en los Condensadores
de Nafta de Despunte EA-115 A-D a 100 F, ingresando a los Acumuladores de Nafta de
Despunte FA-101 A/B y, mediante la Bomba de Nafta de Despunte GA-102 AB/R cuya
presion de descarga es 80 psig, es enviada a mezclarse con el corte de nafta obtenida
en la columna DA-102, obteniéndose asi la mezcla de naftas a 80 psig y 100 F cuyo
destino es la hidrodesulfuradora o almacenamiento.

Para el caso del crudo de fondo de las DA-101 A/B, opera a 40.5 psigy 230 C (446 F) y
es succionado por las Bombas de Fondos de Torres de Despunte GA-103 A(T)/AR -B
(T)/BR cuya presion de descarga es 224 psig con la cual pasa a través de la coraza del
ler Precalentador de Crudo de Residuo de Vacio EA-108 C/D/E/F, luego a través de los
Calentadores de Crudo Despuntado BA-101 A/B y finalmente a su destino que es la
Torre de Destilacion Atmosférica DA-102.

El Enfriador de Reflujo de Gaséleo Ligero Primario EA-112 recibe el crudo despuntado
por el lado coraza para calentarlo con el calor absorbido por el residuo de vacio
proveniente de la Torre de Destilacion a Vacio DA-201. Se requiere precalentar
nuevamente el crudo despuntado ingresandolo a los Calentadores de Crudo

Maestria en Ingenieria Quimica 11



Despuntado DA-101 A/B a través de seRAentines, en el exterior de estos hay fuego
directo como medio calefactor, producto de la combustion de gas, combustible y vapor.
El crudo desalado, despuntado y precalentado es alimentado a la Torre de Destilacion
Atmosférica DA-102 en el plato 30. La torre opera a 153 C(307) y 9.15 psig en el domo
y a 361 C (682 F) y 15 psig en el fondo. Esta configurada a dos pasos con 26 (1-21, 30-
33) platos tipo valvula y 3 lechos de empaque (antes platos 22-29), un distribuidor de
reflujo de Gasoéleo Pesado Primario localizado entre los lechos 1y 2 y un plato recolector
de GasoOleo Pesado Primario localizado entre los lechos 2 y 3. Cada lecho esta
constituido por un determinado nimero de camas de empaque numerados de abajo
hacia arriba, ver el Diagrama de Flujo de Proceso para identificar los lechos.

Tabla 2.1. Internos de la Torre DA-102

Lecho Dimensiones, mm Descripcion
1 Didametro int.: 7160 5 camas de empaque
marca Sulzer tipo Mellapak
Altura: 105 250 YS
2 Diametro int.: 7160 4 camas de empaque
marca Sulzer tipo Mellapak
Altura: 840 250 YS
3 Diametro int.: 7160 2 camas de empaque
marca Sulzer tipo
Altura: 1890 Mellapack 350 YS (altura
total 420 mm)
7 camas de empaque
marca Sulzer tipo Mellapak
250 YS (altura total 1470
mm)

Los cortes que se obtienen de la torre de destilacion atmosférica son:

Nafta ligera: El destilado en el domo es enviado a los Condensadores de Nafta Ligera
EA-116 A-H y enfriado a 37.8 C (100 F) contra agua de enfriamento, son del tipo parcial,
tubo y coraza. En la linea tuberia de ingreso al condesador se inyectan inhibidor de
corrosion y amina neutralizante. El producto de domos es conducido al Acumulador de
Nafta Ligera de Reflujo FA-102 para su separacion. En él, del lado vapor se recuperan
ligeros con destino a recirculacion, inyectandose gas combustible a esta linea para
controlar la presion del recipiente; por la bota se separa el agua que va a drenaje; por
el lado del liquido se succiona la nafta ligera, la cual tiene tres destinos:

e Reflujo al plato 1 de la Torre DA-102 y Reflujo al plato 1 de la Torre de Despunte
DA-101 mediante la Bomba de Reflujo de Nafta Ligera GA-104 (T)/R 'y

e Al punto de mezcla de naftas (despunte y atmosférica) para luego entregarse a
la hidrodesulfuradora mediante la Bomba de Producto de Nafta LigeraGA-105/R.

Turbosina: Este corte se extrae el plato 9 de la torre DA-102 y se envia al plato 1 del
Agotador lateral DA-103A el cual consta de 4 platos reales tipo valvula de un paso, para
ser empobrecido con vapor de media presion. La fraccion mas ligera retorna al plato 5
de la torre DA-102 y la turbosina producto es succionada por la Bomba de Producto de
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Nafta Pesada (Turbosina) GA-106/R para enviarse primeramente a través de la coraza
del Precalentador de Crudo de Nafta Pesada EA-101 el cual cede calor al crudo que
viene del limite de baterias, luego pasa por las corazas de los Enfriadores de Nafta
Pesada EA-109 A/B para ser enfriado contra agua de enfriamiento y finalmente se
descarga a 50 psig y (43.3 C)110 F a almacenamiento.

Kerosina: Este corte se extrae el plato 15 de la torre DA-102 y se envia al plato 1 del
Agotador lateral DA-103B el cual consta de 4 platos reales tipo valvula de un paso, para
ser empobrecido con vapor de media presion. La fraccion mas ligera retorna al plato 14
de la torre DA-102 y la kerosina producto es succionada por la Bomba de Producto de
Kerosina GA-107/R enviandose primeramente a través de la coraza del ler
Precalentador de Crudo de Kerosina EA-102A para ceder calor al tren 1 del crudo que
viene del limite de baterias, luego ingresa a la coraza del 2do Precalentador de Kerosina
EA-102 B para ceder calor al crudo del tren 2, después pasa por las corazas de los
Enfriadores de Kerosina EA-110 A/B para ser enfriado contra agua de enfriamiento y
finalmente se descarga a 50 psig y (43.3 C) 110 F a almacenamiento.

Gasoleo Ligero Primario o atmosférico (GOLA): Este corte se extrae el plato 21 de
la torre DA-102 y se envia al plato 1 del Agotador lateral DA-103C el cual consta de 4
platos reales tipo valvula de un paso, para ser empobrecido con vapor de media presion.
La fraccion mas ligera retorna al plato 19 de la torre DA-102 y el GOLA producto es
succionado por la Bomba de Producto Gasoéleo Ligero Primario GA-108/R enviandose
primeramente a través de la coraza del ler Precalentador de Crudo-Gasoéleo Ligero
Primario EA-103A para ceder calor al tren 1 del crudo que viene del limite de baterias,
luego ingresa a la coraza del 2do Precalentador de Crudo-Gasoéleo Ligero Primario EA-
103 B para ceder calor al crudo del tren 2, después pasa por la corazas del Enfriador de
Producto Gasoleo Ligero Primario EA-111 A/B para ser enfriado contra agua de
enfriamiento y finalmente se descarga a 50 psig y (43.3 C) 110 F a almacenamiento.

En esta seccidon existe ademas un reflujo del tipo bomba de calor que se extrae del
mismo plato 21 mediante la Bomba de Reflujo Ligero Primario GA-109/R que descarga
el GOLA para ingresarlo primeramente a la coraza del ler Precalentador de Crudo
Reflujo Gaséleo Ligero Primario EA-105 A, luego a la coraza del 2do Precalentador de
Crudo Reflujo Gasoéleo Ligero Primario EA-105 B, los cuales ceden su calor a los trenes
Ay Brespectivamente y de ahi entra a las corazas de los Enfriadores de Reflujo Gasoleo
Ligero Primario EA-112 A-B para enfriarse contra agua de enfriamiento y finalmente
retornar al plato 16 de la torre DA-102.

Gasoleo Pesado Primario (GOPA): Este corte se extrae el plato 26 de la torre DA-102
y se divide para sus dos destinos, como alimentacion al agotador lateral correspondiente
y como bomba de calor. En su destino principal la extraccion es alimentada al plato 1
del Agotador lateral DA-103D el cual consta de 4 platos reales tipo valvula de un paso,
para ser empobrecido con vapor de media presién. La fracciébn mas ligera retorna al
mismo plato de la torre DA-102 y el GOLA producto es succionado por la Bomba de
Producto Gasoleo Ligero Primario GA-121/R enviandose primeramente a través de la
coraza del ler Precalentador de Crudo-Gasoleo Pesado Primario Producto EA-104A
para ceder calor al tren 1 del crudo que viene del limite de baterias, luego ingresa a la
coraza del 2do Precalentador de Crudo-Gasoleo Pesado Primario Producto EA-104B
para ceder calor al crudo del tren 2 y finalmente se descarga a 70 psig y (163.88 C) 327
F a la Planta de Desintegracion Catalitica. Se cuenta con una linea fuera de operacion
gue permite el paso del GOPA proveniente del EA-104B a la coraza del Enfriador de
Producto Gaslleo Pesado Primario EA-114 para ser enfriado contra agua de
enfriamiento de manera que este producto pueda ser entregado en el cabezal de GOLV
con destino a almacenamiento.
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En su segundo destino, se envia primeramente al Tanque de GOPA FA-105, el cual
cuenta con una linea de ligeros que retorna a la Torre DA-102 a la misma etapa,
mientras que el GOPA liquido es regresado como bomba de calor mediante la Bomba
de Reflujo Pesado Primario GA-110/R que descarga el GOPA para ingresarlo
primeramente a los tubos del ler Precalentador de Crudo Gasoéleo Pesado Primario
Reflujo EA-106 A, luego a los tubos del 2do Precalentador de Crudo Gasoéleo Pesado
Primario Reflujo EA-106 B, los cuales ceden su calor a los trenes A 'y B respectivamente
y finalmente retornar al plato 22 de la torre DA-102.

Residuo Primario o atmosférico (RA): Este subproducto se obtiene del fondo de la
Torre de Destilacion Atmosférica, debajo del plato 33. Es transferido mediante la Bomba
GA-112(T)/R a solo uno de sus dos posibles destinos:

e Entrega a 140 psig y 326.7 C (620 F) a Calentador de Crudo Reducido BA-201
en la seccién de destilacion a vacio, en cuya linea de alimentacion a dicho equipo
se tiene una linea normalmente sin flujo que permite recibir residuo primario de
limite de bateria.

¢ Linea normalmente sin flujo que pasa a través del EB-101 y se entrega a
almacenamiento a 70 psig y 93.3 C (200 F).

El residuo primario es alimentado al Calentador de Crudo Reducido BA-201, que es un
horno de baja presién que emplea fuego directo,gas combustible y vapor de media
presion. Después sale para alimentar el fondo de la Torre de Vacio DA-201. La Torre de
Vacio opera a 65.6 C (150 F) y 17.5 mm Hg en el domo y a 385 C (725 F) y 32.5 mm
Hg en el fondo. Esta configurada a un paso, es del tipo seca empacada, en la siguiente
Tabla se detallan los empaques y en el Diagrama de Flujo de Proceso se representan:

Tabla 2.2 Internos de la Torre DA201

Lecho | Dimensiones, Descripcion
mm
1 Diametro  int.: | 5 camas de empaque marca Sulzer tipo Mellapak 2Y.
4.3 m
4 camas de empaqgue marca Sulzer tipo Mellapak 125X.
Altura: 1932 o o
Posee un distribuidor gravitacional y un plato de
extraccion tipo chimenea para el GOLV.
2 Diametro  int.: | 3 camas de empaque marca Sulzer tipo Mellapak 2Y.
7.2m
3 camas de empaque marca Sulzer tipo Mellapak 125X.
Altura: 1288 o o
Posee un distribuidor gravitacional y un plato de
extraccion tipo chimenea para el GOPV.
3 Diametro  int.: | 6 camas de empaqgue marca Sulzer tipo Mellapack 2Y.
8.4m
2 camas de empaque marca Sulzer tipo Mellapak 125X.
Altura: 1682 o _ ) o
Posee un distribuidor de liquido del tipo gravitacional.
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Se producen los siguientes cortes:

Incondensables: Se envian a la seccién de recuperacién de incondensables, no forma
parte del estudio de esta tesis.

Gaséleo Ligero de Vacio (GOLV): Este corte se extrae en la primera seccion de
empague mediante la Bomba GA-203 que lo envia a la seccién de destilacion
atmosférica a la coraza del cambiador EA-101 A en donde cede calor al crudo del tren
A, retorna luego a la seccion de destilacion a vacio para repartirse el flujo a dos destinos:

Una parte ingresa al Enfriador EA-201 A/B para ser enfriado contra agua de enfriamiento
y retorna a la primera seccién del empaque como bomba de calor. El flujo restante pasa
a través de la coraza del EA-202 que es enfriado contra agua de enfriamiento y de ahi
es inyectado al cabezal de mezcla de gasoéleos que recibe GOPA, GOLV y GOPV, para
enviar dicha mezcla a almacenamiento. Justo antes de ingresar al EA-202 existe una
linea normalmente fuera de operacion que conecta el flujo hacia este cambiador como
producto a la planta de desintegracion catalitca.

Gasoleo Pesado de Vacio (GOPV): Este corte se extrae debajo del lecho 2 de la torre
DA-201y se conduce al FA-203, el cual tiene una linea de ligeros que retorna a la misma
seccion de la torre mientras que el producto liquido es succionado por la bomba GA-202
A(M) B (T)-R y descargado a varios destinos simultdneos:

Una parte de la descarga ingresa la seccién de destilacion atmosférica. Este flujo se
divide nuevamente en dos:

e Entrega a cabezal de gasdleos: Una parte alimenta a la coraza del EA-107 C
localizado en el tren B de precalentamiento de crudo, es succionado por la
bomba GA-209/R, de ahi puede entregarse directo a la Planta de Desintegracion
Catalitica o ingresar a la coraza del EA-113 para enfriarse contra agua de
enfriamiento a fin de ser entregado al cabezal de mezcla de gasdéleos(GOLYV,
GOPV y GOPA) y mandarse a almacenamiento.

e Bomba de calor: La otra parte entra en las corazas en paralelo del intercambiador
EA-107 B y A de precalentamiento de crudo que ceden calor a sus respectivos
trenes de crudo, para ser retornado a la seccién de destilacién a vacio a la coraza
del EA-203 y ser enfriado contra agua de enfriamiento y finalmente ser retornado
a la torre DA-201 como Bomba de calor.

La otra parte de la descarga retorna directamente a la torre al lecho inmediato inferior.

Residuo de Vacio (RV): Es succionado del fondo de la Torre DA-201 mediante la
bomba GA-201 (T)/R(T) y es enviado a los tubos del EA-108 B y A que ceden calor a
sus respectivos trenes de calentamiento, a la salida tiene varios destinos: Una parte es
recirculada al fondo de la Torre DA-201; mientras que la otra parte es enviada a la Planta
Reductora de Viscosidad, donde recibe su tratamiento y retorna de alla; otra parte puede
ser enviada a la Planta HDR; otra parte es enviada al EA-108 C/D/E/F; en otra linea el
flujo ingresa a la Caja Enfriadora EB-101 donde se enfria contra agua de enfriamiento
para enviarse a la Planta de Asfaltos,
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2.4

Consideraciones

Alimentacion. Ver caracterizaciones en el capitulo 6. [3,4]

Productos: El el presente trabajo los productos seran entregados en limite de
bateria segun la columna “referencia” de las tablas 7.6 y 7.7.

Casos de referencia:
La planta ha sufrido modificaciones a su configuracion.

Disefio. La Planta combinada | fue disefiada para procesar 150 000 BPD cuyas
condiciones en limite de bateria son 68 °F y 0 psig. El crudo original era 100%
Istmo y los internos originales eran todos platos, sin empaques. Se tienen los
rendimientos del disefio del IMP para comparar como ha variado desde el disefio
original hasta ahora. Ver Tablas 2.3 y 2.4 para detalles de rendimientos.

Caso Base: Configuracion actual de la planta, que incluye el cambio de platos
originales por empaque y el cambio de crudo [3,4]. Ver Figura 2.1y 2.2.

Se presenta el Diagrama de Flujo de Proceso [5] con la configuracion actual de la planta
(caso base) y el balance de materia que corresponde a los rendimientos de disefio del
IMP (disefio), como referencia.

Casos a estudiar de la planta:

Caso base: Ademas de ser un caso de referencia (mencionado arriba) del que
se toma la configuracion actual, es un caso de estudio, que incluye la
configuracion actual de la plata con el cambio de crudo (crudo nuevo) sin realizar
mejoras (sin revamp) y se evallan la operacién de los internos de forma
preliminar.

Revamp: El crudo nuevo a procesar tiene 48% de maya y 52% de Istmo en base
volumen. La caracterizacién del crudo nuevo se muestra en el capitulo 6 del
presente trabajo. El caso revamp esta basado en la operacion actual y se realiza
la modificacion a la configuracion actual de la planta, que incluye mejoras como
el cambio de mas internos y rendimientos por el nuevo de crudo de alimentacion.
Se busca evitar cambio de equipo mayor, solo detalles.
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Tabla 2.3. Balance de materia para el caso disefio.

Corriente 1 2 3 4 5
N . Crudo de limite de Crudo atren Crudo precalentado | Crudo despuntado a Domos de
Descripcion Unidad . de
baterias . a despute calentador despuntadora
precalentamiento
VIF - - 0.1419 - 1.0000
°F 68 68 446 445 347
Temperatura -
C 20.0 20.0 230.0 229.4 175.0
. psig 0.00 350.00 40.50 224.00 39.00
Presion 2
kg/cm®g 0.00 24.61 2.85 15.75 2.74
Flujo molar lbmol/h 9274 4637 9297 7666 2721
. Ib/h 1891876 945938 1896606 1746274 257662
Flujo masico
kg/h 858140 429070 860285 792096 116873
Fluo barril/dia 150000 75000 135232 24375
volumétrico
Corriente 6 8 9 10 11
Descrincion Unidad Reflujo a Nafta de despunte Alimentacion a Domos de Nafta ligera de
P despuntadoras a mezcla Torre Atmosférica Torre Atmosférica de atmosférica
VIF - - 0.5099 - -
Temperatura °F 100 100 682 307 100
°C 37.8 37.8 361.1 152.8 37.8
Presion psig 126.00 80.00 15.00 9.20 126.00
kg/cm2g 8.86 5.62 1.05 0.65 8.86
Flujo molar Ilbmol/h 857 2458 7673 8870 3963
Flujo masico Ib/h 107330 252932 1746274 753086 496127
kg/h 48684 114728 792096 341594 225039
Fluo barril/dia 9607 24375 135232 62038 44408
volumétrico

Maestria en Ingenieria Quimica

19




Tabla 2.3. Balance de materia para el caso disefio (Continuacion).

Corriente 12 13 14 15 16
Nafta ligera de . .
Descripcion Unidad atmosférica Turbosma_l a Kerosma_ a GOLA a GOPA
almacenamiento almacenamiento almacenamiento producto
a mezcla
VIF - - - - -
°F 100 110 110 110 327
Temperatura S
C 37.8 43.3 43.3 43.3 163.9
» psig 80.00 50.00 50.00 50.00 70
Presion 2
kg/cmg 5.62 3.52 3.52 3.52 4.92
Flujo molar Ibmol/h 1573 1011 1037 493 173
: L. Ib/h 196906 177000 216670 123338 49888
Flujo masico
kg/h 89315 80286 98280 55945 22629
Flujo I
volumétrico barril/dia 17625 15000 17550 9750 3900
Corriente 17 18 32 33 34
Descrincion Unidad Pumparound Pumparound RV a RV a GOPV producto a
P de GOLA de GOPA almacenamiento almacenamiento mezcla
VIF - - - - -
Temperatura °F 250 327 200 200 256
°C 121.1 163.9 93.3 93.3 124.4
Presién psig 77 107 100 70 80
kg/cm2g 5.41 7.52 7.03 4.92 5.62
Flujo molar Ibmol/h 1322 546 1170 2529 626
Flujo masico Ib/h 330534 157845 631548 875112 190940
kg/h 149928 71597 286465 396944 86609
Flujo barril/dia 26132 14434 4467 61800 14214
volumétrico

Maestria en Ingenieria Quimica

20




Tabla 2.3. Balance de materia para el caso disefio (Continuacion).

Corriente 1lv 2v 3v 4v 5
Py . RV a calentador GOLV a GOPV a RV a
Descripeion Unidad de vacio EA-101A EA-107B EA-108B Incondensables
VIF - - - - - 1.0
°F 650.0 415.0 555.0 680.0 150.0
Temperatura
°C 343.3 212.8 290.6 360.0 65.6
Presié psig 140.00 145.00 170.00 270.00 15mm Hg abs
resion kg/lcm?g 9.84 10.19 11.95 18.98 0.0204 kg/cm?a
Flujo molar Ibmol/h 2529 1157 3564 1565 155
. L Ib/h 875142 341234 1087169 610541 4307
Flujo masico
kg/h 396957 154781 493131 276937 1954
Flup barril/dia 61800.0 26148.0 80931.0 40855.0
volumétrico -
Corriente v 8v 9v 10v 13v
Descripcion Unidad Runback Pumparound GOPV | Pumparound GOLV GOLV Recirculacién de
de EA-107A de EA-101A producto RV de EA-108A
VIF - - - - - -
Temperatura °F 565.0 435.0 120.0 216.0 526.0
°C 296.1 223.9 48.9 102.2 274.4
Presion psig 170.00 105.00 124.00 80.00 257.00
kg/cm2g 11.95 7.38 8.72 5.62 18.07
Flujo molar Ibmol/h 788 2938 528 629 287
Flujo masico Ib/h 252184 896229 155741 185493 111832
kg/h 114389 406522 70643 84138 50726
\';'__)Ll‘ljﬁnétrico barril/dia 18473.0 65660.0 11934.0 14214.0 2843.0
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Tabla 2.3. Balance de materia para el caso disefio (Continuacion).

Corriente 14v
Descripcion Unidad GOPV de
DA-201
VIF - -
Temperatura i ©70.0
°C 298.9
. psig 29.3 mm Hg abs
Presion kglcm?a 0.0398
Flujo molar Ibmol/h 4096
. Ib/h 1310587
Flujo masico
kg/h 594472
o barril/dia 96038

Maestria en Ingenieria Quimica

22



Tabla 2.4. Balance de materia para el caso disefio — Corrientes de servicios, vapor de baja presion.

Corriente 24 25 26 27
Descrincion Unidad VB a DA-102 VB a DA-103C VB a DA-103B VB a DA-103A VB a DA-103D
P (Atmosférica) (GOLA) (Kerosina) (Turbosina) (GOPA)
VIF 1.0000 1.0000 1.0000 1.0000 1.0000
°F 600 600 600 600 600
Temperatura S
C 315.6 315.6 315.6 315.6 315.6
., psig 40 40 40 40 40
Presion 2
kg/lcmg 2.81 2.81 2.81 2.81 2.81
Flujo molar Ibmol/h 2403 161 375 394 203
. Ib/h 43260 2901 6756 7086 3652
Flujo masico
kg/h 19622 1316 3064 3214 1657
Flujo volumétrico | barril/dia - - - - -
VB: Vapor de Baja Presion.
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3. JUSTIFICACION

La Planta Combinada | de la Refineria Miguel Hidalgo, ubicada en Tula Hidalg, Mexico
fue disefiada por el Instituto Mexicano del Petréleo en los afios 70 para operar con crudo
Istmo o Poza Rica. Al pasar los afios, tres factores principales influyeron en que la planta
sufriera cambios drasticos en la carga de alimentacion, de tal forma que su disefio
orginal no contemplaba procesar una alimentacion tan distinta: Agotamiento el crudo
Poza Rica, incremento de los grados API del crudo Istmo y nueva mezcla de crudo
alimentada.

Para lograr adaptar la tecnologia de la Planta con la nueva alimentacién y maximiza la
produccion de gaséleos como productos mas valiosos, se realiz6 un revamp de los
internos de las columnas y se ajusté el porcentaje volumen de la mezcla de crudo a 48
%maya-52 istmo para brindar el médximo rendimiento para gaséleos para el cambio de
internos realizado.

Con los cambios realizados, la planta aun no puede operar a la capacidad de 150 mil
barriles y su capacidad actual es muy por debajo de la original.

La importancia de realizar un diagnostico de la operacion de los equipos instalados
respecto a la alimentacion de crudo actual reside en que esta planta es clave y Unica
capaz de separar eficientemente los hidrocarburos del crudo en cortes que se
acondicionan plantas hidrotratadoras y catalitica (Figura 1.2), produciendo gasolina de
la mas alta calidad. Entonces, a mayor produccién de base diesel o mezcla de gasdleos,
mayor sera la produccién de gasolina comercial entre otros productos de gran valor en
el mercado.

La viabilidad de proyectos en curso como la Refineria de Dos Bocas en Paraiso,
Tabasco, México son gran ejemplo de como los combustibles derivados de las Plantas
Combinadas y tratados en Plantas con tecnologia FCC son y seran todavia altamente
rentables.

Diagnosticar y proponer mejoras en la Planta objeto de nuestro estudio permite
complementar los estudios en curso que se pudiesen estar realizando para dichas
instalaciones, de tal forma que se tomen decisiones con la mayor cantidad de
informacion posible sobre la viabilidad de alternativas para optimizar la operacion,
costos y retorno de la inversion.
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4. OBJETIVOS

Diagnosticar el estado de la operacién actual de los equipos principales de la Planta
Combinada | de la Refineria Miguel Hidalgo, ubicada en Tula, Hidalgo, México, debido
al cambio de crudo, mediante la simulacién de la operacion a 150 mil BPD, utilizando
datos reales de las condiciones de operacion base.

Generar propuestas de mejora para permitan operar a 150 mil BPD la Planta Combinada
| de la Refineria Miguel Hidalgo, ubicada en Tula, Hidalgo, México, mediante la
simulacién, utilizando datos reales de las condiciones de operacion base vs operacion
revamp propuesto.

5. HIPOTESIS

Debido al cambio de crudo que procesa respecto al original de disefio, la Planta
Combinada | de la Refineria Miguel Hidalgo, ubicada en Tula, Hidalgo, Mexico, requerira
algunas modificaciones para mantener la capacidad operativa de 150 mil BPD, sin
requerir redisefio de todos los equipos mayores de la planta.
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6. METODOLOGIA

1. El balance de materia y las condiciones de operaciéon que se tomaron de
referencia inicial fue segun el Diagrama de Flujo de Proceso [5] y el manual de
operacion [3,4].

2. La caracterizacion del crudo fue realizada con base en la informacioén recibida
por el usuario [7] y segun lo establecido en las bases de disefio de la presente
tesis. Esta se analizé en el médulo de caracterizacion de Aspen Hysys version
10 mediante la generacion de pseudocomponentes que son usados en la
simulacion de procesos.

3. Lasimulacién de la Planta Combinada | se desarrollé usando el simulador Aspen
Hysys version 10. La ecuacién de estado empleada fue Peng Robinson. Se
evaluaron dos escenarios: actual y revamp, ambos a flujo maximo de operacion.
La carga de la planta se realiz6 en masa, Ib/h considerando la masa que
procesaba la planta antes del cambio de crudo, de ahi que no son exactamente
150 mil BPD pero son similares.

4. Se analiz6 el comportamiento del crudo en los intercambiadores de calor del tren

de calentamiento y de los enfriados por agua, cuya geometria base se encuentra

registrada en los archivos [3], se empled el método riguroso de Exchanger

Design And Rating (EDR), que es el mddulo de Hysys que evalla equipos de

intercambio. Se evaluaron las caidas de presién y temperaturas de entrada y

salida para verificar que no hubiera cruces y que en toda la red se cumplieran

con las temperaturas de entrega de los productos en limite de baterias en que
no fuera tan diferente de la temperatura requerida en el proceso. Se

determinaron cudles equipos operaban correctamente, cuales no se requerian y

en cudles se requeria algun tipo de ajuste o revamp.

La relacién de vapor de agotamiento usada fue de 10 Ib por barril.

6. Se simularon las torres de despunte, atmosférica y de vacio usando las
especificaciones de los productos establecidas por el usuario [9], variando
minimamente las temperaturas de alimentacion debido a los cambios en el tren
de precalentamiento y respetando las presiones de alimentacién y operacion.
Las caracteristicas de los internos fueron segun el manual de operacion y las
hojas de datos[3,4,8,11-15]. Se asumieron las algunas geometrias en los
internos siguientes a manera de propuesta debido a la forma de informacion. Se
revisaron los niveles de inundacién en los internos y las caidas de presiéon. La
presidn y temperatura en los domos se mantuvo conforme a la operacién normal.

7. En los hornos se prest6 atencién de no rebasar las cargas térmicas vy flujos
operacién reportados contra los requeridos segun los cambios realizados y las
necesidades energéticas, procurando no elevar la temperatura demasiado para
evitar el craqueo térmico y mantener una relacion V/F similar a la actual.

8. Para el balance de materia y energia se realizaron ajustes en los flujos de
productos que permitieran cumplir con las especificaciones de los cortes y la
temperatura en el condensador, a fin de poder reflujar a 100 °F a la columna
atmosférica, que es a como esta disefiada. Se buscé acercarse lo mas posible
a los End Points de los cortes atmosféricos, para aprovechar al maximo el
rendimiento de cada uno y evitar mandar mayor cantidad de ligeros a la torre de
vacio DA-201 y rebasar la capacidad de alimentacion de éste. En la columna de
vacio se vari6 también el calor extraido en las bombas de calor.

9. Se respetaron los criterios y consideraciones establecidos en el capitulo 2 de
esta tesis.

10. Se obtuvieron los resultados de la simulacion y se hicieron las propuestas de
mejora en internos de columnas, arreglos de flujos en intercambiadores, flujos

o
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de productos, actualizacién de dimensiones de equipos y eliminacién de los que
ya no se requieren.

11. Se verific la veracidad de la hipétesis. Mientras no se confirmara, se siguieron
proponiendo mejoras hasta agotar las opciones de revamp y poder dar un
veredicto 0 en su caso proponer otra hipotesis. Se dio por valida solo hasta que
se realiz6 la metodologia completa, se cumplieron los objetivos y se confirmoé
que fue afirmativa con los datos de operacién revamp de los equipos de la planta.

12. Se evaluaron y se dieron por validas las propuestas de mejora solo hasta que
cumplieran los objetivos establecidos en el presente trabajo y los indicadores de
sustentabilidad de la Planta.

Maestria en Ingenieria Quimica 27



Caracterizacion del crudo revamp

Datos de caracterizacion del crudo nuevo proporcionado por PEMEX (revamp):

Tabla 6.1. Istmo

IBP (°C) *@IBP *@MID

Vol% % *@MID (%) | Densidad API % Azufre w%

Whole

crude 32.81 API 1.625
1 10 0 3 88 3.0 0.025
2 70 5 15 58.5 15.0 0.05
3 100 10 26.5 48 26.5 0.1375
4 157 20 36 41.5 36.0 0.4375
5 210 30 48 34 48.0 0.85
6 260 40 54 30.5 54.0 1.375
7 305 50 64 26 64.0 1.725
8 370 60 76.5 19.5 76.0 2.025
9 440 70

10 523 80
11 540 82
11.96
Light ends C1-C4 KUOP Pvap Reid, psi
1.182 v% 11.96 6.7
Tabla 6.2. Maya

IBP (°C) *@IBP *@MID

Vol% % *@MID (%) | Densidad API % Azufre w%

Whole

crude 22.67 3.223
1 20 0 1.5 80 1.5 0.05
2 90 5 11 55 11 0.17
3 120 10 21 46 21 0.55
4 185 20 27 39 27.5 1.05
5 260 30 35 33 35 2
6 333 40 40 29 40 2.325
7 411 50 48.5 24 48.5 2.7
8 500 60 58 17 59.5 3.125

New
9 540 64 reading
Light ends C1-C4 KUOP Pvap Reid, psi
0.116 v% 11.72 4.48
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Figura 6.1. Gravedad API del crudo Istmo proporcionado por PEMEX
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Figura 6.2. Distribucion de azufre del crudo Istmo proporcionado por PEMEX
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Figura 6.3. Gravedad API del crudo Maya proporcionado por PEMEX
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Figura 6.4. Distribucion de azufre del crudo Maya proporcionado por PEMEX
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Figura 6.5. Comparativa curva TBP Istmo proporcionado por PEMEX vs Hysys
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Figura 6.6. Comparativa curva TBP Istmo proporcionado por PEMEX vs Hysys

Dado que la version més reciente de caracterizacion de crudos de Hysys no satisface la
proporcionada por PEMEX, se trabajo con la informacion de este ultimo.
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7. RESULTADOS

Se simularon y analizaron dos casos de la planta, se describen nuevamente a
continuacién (ver numeral 2.4):

Configuracion base con alimentacién de 150 mil BPD.

Se evaluaron los equipos de la planta combinada | para el flujo de alimentacién de 150
mil BPD, incluyendo la informacion de las geometrias descritas en el manual de
operacion[3,4] y hojas de datos. No se realizaron modificaciones ni mejoras, sino solo
la simulacion de las condiciones actuales.

Configuraciéon de revamp al equivalente de la masa de 150 mil BPD.

Se propusieron mejoras, se recalcularon equipos y se ajustaron condiciones de
operacion.

Los resultados comparativos para ambos escenarios se presentan a diagramas de flujo
de proceso de las figuras 7.1y 7.2 para el caso revamo y 2.1y 2.2 para el caso base.
El balance de materia para el caso revamp de las tablas 7.1 y 7.2 se puede comparar
con el balance del caso disefio de las Tablas 2.3 y 2.4 asi como los rendimientos y
especificaciones de las Tablas 7.5, 7.6 y 7.7 ,que muestran el caso disefio, base y
revamp.
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Figura 7.1 Diagrama de flujo de la Planta Combinada 1 caso revamp seccién de destilacion atmosférica y de vacio.
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Figura 7.2 Diagrama de flujo de la Planta Combinada 1 caso revamp seccion de precalentamiento
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Tabla 7.1 Balance de materia para el caso revamp.

Corriente 1 2a 2b 3 4da
L . Crudo de limite de Crudo a tren Crudo a tren de Crudo precalentado | Crudo despuntado a
Descripcion Unidad . de .
baterias : precalentamiento 2 a despute calentador
precalentamiento 1
VIF - 0.0000 0.0000 0.0000 0.2358 0.0000
°F 68.0 68.0 68.0 438.8 434.6
Temperatura -
C 20.0 20.0 20.0 226.0 223.6
. psig 0.00 0.00 0.00 40.50 40.50
Presion 2
kg/cmg 0.00 0.00 0.00 2.85 2.85
Flujo molar Ibmol/h 7886 3943 3943 7952 3288
, . Ib/h 1891876 945938 945938 1893067 888390
Flujo masico
kg/h 858140 429070 429070 858680 402966
Flujo barril/dia
volumétrico 146409.4 73204.7 73204.7 146491.1 67428.0
Corriente 4b 5a 5b 6 8
Descrincion Unidad Crudo despuntado a Domos de Domos de Reflujo a Nafta de despunte
P calentador despuntadora A despuntadora B despuntadoras a mezcla
VIF 0.0000 1.0000 1.0000 0.0000 0.0000
Temperatura °F 434.6 337.2 337.2 100.1 100.2
°C 223.6 169.6 169.6 37.9 37.9
Presion psig 40.50 39.00 39.00 39.20 80.00
kg/cm2g 2.85 2.74 2.74 2.76 5.62
Flujo molar lbmol/h 3288 1017 1017 657 1972
Flujo masico Ib/h 888390 95643 95644 75000 190185
kg/h 402966 43383 43383 34019 86266
Flujo barril/dia
volumétrico 67428.0 9277.7 9277.7 6920.2 18479.7
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Tabla 7.1 Balance de materia para el caso revamp. (Continuacién)

Corriente 9 10 11 12 13
Descripcion Unidad TAIimentaciép a Domos dg _ Nafta Iigerg _de Niﬁggfeéﬁ:e Turbosina_1 a
orre Atmosférica Torre Atmosférica de atmosférica 2 mezcla almacenamiento
VIF 0.6236 1.0000 0.0000 0.0000 0.0000
°F 659.5 304.9 100.0 100.3 110.0
Temperatura
°C 348.6 151.6 37.8 38.0 43.3
. psig 15.01 9.20 9.20 80.00 95.53
Presion 2
kg/lcm®g 1.05 0.65 0.65 5.62 6.72
Flujo molar Ibmol/h 6576 9269 4423 1499 672
. , . Ib/h 1776780 736309 504900 171104 109057
Flujo masico
kg/h 805933 333984 229019 77612 49468
Flujo - barril/dia
volumétrico 134856.0 66512.4 46587.1 15787.8 9300.0
Corriente 14 15 16 17 18
Descripcion Unidad Kerosina_a GOLA a GOPA Pumparound Pumparound
almacenamiento almacenamiento producto de GOLA de GOPA
V/IF 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Temperatura °F 110.0 110.0 200.0 244.0 335.0
°C 43.3 43.3 93.3 117.8 168.3
Presion psig 97.01 101.79 104.24 13.19 14.28
kg/cm2g 6.82 7.16 7.33 0.93 1.00
Flujo molar lbmol/h 385 1185 220 1506 585
Flujo masico Ib/h 72232 274824 67394 332331 170070
kg/h 32764 124658 30569 150743 77142
Flujo o barril/dia
volumétrico 5999.9 22000.3 5173.2 26830.0 13152.6
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Tabla 7.1 Balance de materia para el caso revamp. (Continuacion)

Corriente 32 34
Descripcion Unidad RV alB GOPV producto a
mezcla
VIF 0.0000 0.0000
°F 366.4 277.0
Temperatura S
C 185.8 136.1
., psig 242.83 202.31
Presion >
kg/cm’g 17.07 14.22
Flujo molar lbmol/h 1100 694
. Ib/h 693045 267206
Flujo masico
kg/h 314359 121203
Flujo -
volumétrico barril/dia 46128.5 19862.9
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Tabla 7.1 Balance de materia para el caso revamp. (Continuacion)

Corriente 1v 2v 3v 4v 5
TabDescripcion Unidad RV a calentador
de vacio GOLV a EA-101A GOPV a EA-107B RV a EA-108B Incondensables
VIF - - - - - 1.0
F 640.8 222.2 507.4 683.5 123.7
Temperatura
°C 338.2 105.7 264.1 361.9 50.9
Bresic psig 140.00 135.69 162.79 261.93 17.5 mm Hg abs
resion kg/lcm?g 9.84 9.54 11.44 18.41 0.0238
Flujo molar Ibmol/h 1985 1057 3546 1326 52
. , . Ib/h 1007657 280892 1365134 836045 1702
Flujo masico
kg/h 457065 127410 619214 379223 772
\'jélft‘;nétrico barril/dia 69708.2 22024.5 101477.7 55646.5 2540
Corriente v 8v 9v 10v 13v
Descripcion Unidad Runback Pum dF)eaI;O:-q_%;B AO PV Pur%%ag;ﬂ%f AOLV GOLYV producto I_\I;E\}/CZZUIIE?'%; :
V/F - - - - - -
Temperatura °F 507.4 400.0 120.0 152.0 547.4
°C 264.1 204.4 48.9 66.6 286.3
Presién psig 177.48 0.48 0.39 149.60 266.46
kg/cm2g 12.48 0.03 0.03 10.52 18.73
Flujo molar Ibmol/h 0 2852 880 177 227
Flujo masico Ib/h 0 1097927 233919 46974 143000
kg/h 0 498011 106104 21307 64864
\'Z')‘ft%étrico barril/dia 0.0 81614.8 18341.3 3683.2 9518.0
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Tabla 7.1 Balance de materia para el caso revamp. (Continuacion)

Corriente 14v
Descripcion Unidad GOPV de DA-201
VIF - -

°F 506.8
Temperatura S

C 263.8

» psig 25 mmHg abs

Presion 2

kg/cm’g 0.0340
Flujo molar Ibmol/h 3546

. . Ib/h 1365134

Flujo masico

kag/h 619214
Flujo —
volumétrico barril/dia 101477.7
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Tabla 7.2 Balance de materia de vapor para el caso revamp.

Corriente 24 25 26 27
o , VB a DA-102 VB a DA-103C VB a DA-103B VB a DA-103A VB a DA-103D
Descripcion Unidad (Atmosférica) (GOLA) (Kerosina) (Turbosina) (GOPA)
VIF - 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0
°F 600.0 600.0 600.0 600.0 600.0
Temperatura S
C 315.6 315.6 315.6 315.6 315.6
» psig 40.00 40.00 40.00 40.00 40.00
Presion 2
kg/cmg 2.81 2.81 2.81 2.81 2.81
Flujo molar Ibmol/h 2401 587 130 159 98
. . . Ib/h 43260 10575 2333 2866 1760
Flujo masico
kg/h 19622 4797 1058 1300 798
Flujo volumétrico | barril/dia 2968.1 725.6 160.1 196.6 120.8
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7.1 Comparativa de temperaturas y flujos.
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Temperature vs. Tray Position from Top
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Figura 7.3a. Perfil de temperaturas de la torre de despunte DA-101 A base.

Flow vs. Tray Position from Top

T00e+004

500 +00d

5.00e+004

A.00e+004

3.00e+004

2.00e+00d

1.00e+004

0D

Vapour

0

UL

LELELEL

1

LI L

2

L

Figura 7.3b. Perfil de flujo de vapor de la torre de despunte DA-101 A base.
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Flow vs. Tray Position from Top
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Figura 7.3c. Perfil de flujo de liquido de la torre de despunte DA-101 A actual.
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Figura 7.3d. Perfil de temperaturas de la torre de despunte DA-101 A revamp
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Met Lig Vol Flow (barreliday)

Flow vs. Tray Position from Top
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Figura 7.3e. Perfil de flujo de vapor de la torre de despunte DA-101 A revamp
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Figura 7.3f. Perfil de flujo de liquido de la torre de despunte DA-101 A revamp.
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Temperature vs. Tray Position from Top
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Figura 7.4a. Perfil de temperaturas de la torre atmosférica DA-102 base.
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Met Lig Vol Flow (barrel/day)
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Met Lig Vol Flow (barreliday)

Met Lig Vol Flow (barreliday)

Flow vs. Tray Position from Top
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Figura 7.4f. Perfil de liquido de la torre atmosférica DA-102 revamp.
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Temperature vs. Tray Position from Top
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Figura 7.5a. Perfil de temperaturas de la torre de vacio DA-201 base.
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Met Lig Vol Flow (barreliday)

Figura 7.5c. Perfil de liquido de la torre de vacio DA-201 base.
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Flow vs. Tray Position from Top
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La figura 7.1 y 7.2 muestra un diagrama de la planta tal y como se propone sea
modificado en el revamp, co nubes rojas para ilustrar los cambios, con los equipos que
fueron simulados y dejando de lado la seccion de incondensables de la columna de
vacio y la seccién de enfriamiento de crudo en la caja fria que corresponde a la parte
atmosférica de la planta. Por falta de datos, en esta simulacién no se consideré el envio
de residuo de vacio a la planta de pirdlisis previo uso de uso de su calor en esta planta
combinada, més bien se retorna el residuo de vacio de la torre DA201 a la seccién
atmosférica para inmediato intercambio de calor.

En las figuras 7.3 los perfiles de temperatura y flujos también son muy similares y las
tendencias son suaves, como es de esperarse para una columna de 6 platos reales y
que recibe reflujo de la torre atmosférica DA102 como Unica entrada extra de flujo.

En las figuras 7.4 se observa un perfil muy similar entre los escenarios actual y revamp
para la temperatura y flujos. Esto tiene sentido si se considera que las condiciones de
alimentacién, operacion de torre y bombas de calor son muy similares en ambos casos,
por lo que es de esperarse que muestren valores parecidos. Notable es, sin embargo,
la diferencia de flujos hacia los agotadores laterales de la columna atmosférica, los
cuales se analizan méas adelante.

En las figuras 7.5 se observa un perfil adecuado de temperatura para la columna de
vacio DA201, sin embargo, la vaporizacion es mayor en la zona de GOPV vy el flujo de
liquido es minimo. Esto puede deberse a que estéa justo encima de la zona de flash pero
también en la zona de GOPV se tiene un flujo de recirculaciéon que sale de ahi, por lo
que tiende a secarse y producir baja caida de presion. Esto también es indicativo de que
la columna de vacio esta sobrada en su seccién inferior, pues quiza se esperaba recibir
mayo flujo en caso de un incremento de capacidad de la planta, pero esto se resuelve
para nuestro caso particular con la propuesta de mejora en la figura 5.7 reduciendo el
didmetro de la columna y cambiando el empaque. No se aumento el reflujo porque esto
requiere el aumento de temperatura a la salida del horno de vacio BA201 a valores
mayores a 760 F y no es viable si se desea reducir el crackeo.

Estas tablas 7.6 y 7.7 nos indican a manera resumida lo que mas adelante se detalla de
los resultados de cortes obtenidos. En resumen, se observa en las tablas 7.3y 7.4 el
cumplimiento de las especificaciones clave y parametros especificados para este crudo.
Al ser un crudo més pesado se obtienen mayores rendimientos para cortes mas pesados
como GOLP, GOPA, GOPV y Residuo de vacio.

Es de resaltar el valor de los incondensables en los escenarios actual y revamp, por
debajo del valor original, eso indica que no es necesario redisefiar el sistema de vacio
PA-201, pues por mucho, los incondensables producidos en ambos escenarios pueden
ser manejados por el sistema existente.
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7.2 Comparativa de rendimientos y especificaciones.

Tabla 7.3. Parametros

Parametros Valor de referencia | Valor base Valor revamp
Overflash, % 3 2.9 2.9
Temperatura en el 100 (37.4) 100 (37.4) 100 (37.4)
condensador, °F (°C)

GOLYV Flujo Plato 2, 0 0 0.13

BPD

Incondensables, BPD | 4307 254 1702

Tabla 7.4. Especificaciones

Especificacion | Método | Valor de referencia | Valor base, °F | Valor revamp,
[9]. °F (°C) (C) °F (°C)
Nafta ASTM EP 386 (196.6)/ 378.1(192.3)/ | 378.2 (192.3)/
D86 PVR 2.051 2.061
Turbosina ASTM EP 482 (250)/ 480.7 (249.3)/ | 480.7 (249.3)/
D86 Punto de -50.42 -50.45 (-45.80)
congelacion (-45.78)
-47(-43.8)°
Keroseno ASTM EP 572 (300)/ 571.3 (299.6)/ | 571.1 (299.5)/
D86 Punto de 182.5 (83.61) | 182.3 (83.50)
inflamacién
GOLA ASTM EP 698 (370) 696.8 (369.3)/ | 696.6 (369.2)/
D86 Punto de 223.4(106.3) | 223.4(106.3)
inflamacién
113°F (45 °C)
GOP Atm ASTM EP 842 (450) 821.2 (438.4) | 821 (438.3)
D86
GOLV ASTM EP 887 (475) 853.4 (456.3) | 853.4 (456.3)
D1160
GOPV ASTM 90% 1028 (553.3) 969.3 (520.7) | 969.3 (520.7)
D1160
vac
RV ASTM 10% 1010 (543.3) 974.4 (523.5) | 974.4 (523.5)
D1160
vac
EP: End Point.

PVR: Presion de Vapor de Reid.

Actualmente la Planta Combinada | procesa una mezcla de crudo de Maya 48 % e Istmo
52%. La simulacion de la planta se realiz6 basada en flujo masico, se alimentaron a la
planta 1891876 Ib/h en los casos, esto se prefirié por el cambio de crudo, el cual tiene
otra densidad y se considerd que un balance basado en la masa seria mas preciso. En
la Tabla 7.5 se muestra un balance de entradas y salidas de los escenarios original,
base y revamp en flujo masico y volumétrico, este ultimo de forma ilustrativa, pues como
ya se menciond, el balance base es en masa. En la fila “suma obtenida por calculo” se
realizo la suma de todas salidas de la planta y esta deberia coincidir con la alimentacion
en limite de bateria para validar el balance. La precision del balance considera los
errores del simulador indicados en la ultima fila y que se calcularon restando el “valor
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introducido en LB realmente” en el simulador del calculado y dividiendo entre el real, las
cantidades mostradas son porcentuales. Los errores son muy bajos y aceptables para
un modelo tan complejo.
En los rendimientos expresados en la tabla 7.5 es facil observar qué productos se
maximizan segun el crudo empleado. En el escenario original los méximos son naftas,
turbosina y querosina, es decir ligero; en los escenarios base y revamp los maximos son
gasoleo ligero primario, gasoéleo pesado de vacio y el residuo de vacio incrementa
considerablemente, es decir, los pesados. Este cambio tan grande en los rendimientos
ya indica que se requeriran ajustes importantes en los equipos, como se vera mas

adelante.
Tabla 7.5 Comparativa de rendimientos del crudo [3,4]
(C);r?sizal Producto/ Producto/
CrS do Caso Caso Alimentacion, | Alimentacion, Caso Caso
Producto IStmo base, revamp, BPD std/ BPD std/ base, revamp,
(BPD a BPD std BPD std BPD std BPD std Ib/h Ib/h
15.8 C) original revamp
Mezcla de
naftas
(nafta de 42,000 39309.2 34268 0.28 0.23 82878.1 361289
despunte y
ligera)
Turbosina 15,000 12311.0 9300.0 0.10 0.06 151596 109057
Kerosina 17,550 16823.4 6000 0.12 0.04 212623.3 72232
GOLA 9,750 20141.8 22000.0 0.07 0.15 260376 274824
GOPA 3,900 9190.0 5173.0 0.03 0.04 124233 67394
Inconden- 4307 * 253.65 | 1701.81 0.03 0.01 1698 1702
sables
GOLV 14,214 11200.0 3683.0 0.09 0.03 154069 46974
GOPV 14,214 16800.0 19863.0 0.09 0.14 855901 267206
RV 33,372 40150.2 46129.0 0.22 0.32 609663 693045
Suma
obtenida 150,000 166179.3 148&17'8 1.00** 1.00** 2453037 1893723
por célculo
Introducido
en LB ; 146’;‘09' 146':3109'4 1891876 | 1891876
realmente
Error, % - 13.50 1.1668 29.66 0.0976
*Valor en kg/h
**\/alor normalizado
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Tabla 7.6. Resultados de los ensayos ASTM D86 para los cortes.

Corte Mezcla de Naftas Turbosina Kerosina

Caso Disefio Base Revamp Disefio Base Revamp Disefio Base Revamp

T, °F 100.0 100.0 100.0 110.0 110.0 110.0 110.0 110.0 110.0

°C 38.0 38.0 38.0 43.0 43.0 43.0 43.0 43.0 43.0

P, psig 80.0 80.0 80.0 50.0 95.5 95.5 50.0 97.0 97.0

kg/cm2g 5.62 5.62 5.62 3.52 6.72 6.72 3.52 6.82 6.82

Flujo Ibmol/h 4030.8 788.2 3471.0 1011.4 907.1 672.4 1036.7 1066.3 385.0
Flujo Ib/h 449838.0 82878.1 361289.0 177000.0 151596.2 109057.0 | 216670.0 | 212623.3 72232.0
Flujo BPD 42000.0 39309.2 34268.0 15000.0 12311.0 9300.0 17550.0 16823.4 6000.0

IBP 34.2 - 54.1 211.7 - 150.8 251.7 - 169.3

5 - - 86.1 - - 190.7 - - 213.5

10 75.0 68.4 101.5 213.3 201.7 194.3 252.8 241.3 221.2

30 101.7 87.0 123.0 222.2 212.8 203.7 257.2 252.3 233.6

50 125.0 129.2 140.0 221.1 219.8 209.8 263.3 262.7 242.1

70 148.3 156.9 157.0 226.1 226.8 217.1 268.3 276.6 252.4

90 177.8 177.8 174.7 231.1 237.6 229.2 277.8 3324 270.2

EP 196.7 - 192.3 234.4 - 249.3 283.9 - 299.5
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Tabla 7.6. Resultados de los ensayos ASTM D86 para los cortes atmosféricos (Continuacién)

Corte GOLA GOPA GOLV

Caso Disefio Base Revamp Disefio Base Revamp Disefio Base Revamp

T, °F 110.0 110.0 110.0 200/327 124.0 200/327 216.0 112.0 112.0

°C 43.0 43.0 43.0 93.3/163.9 51.0 93.3/163.9 102.0 44.0 44.0

P, psig 50.0 101.8 101.8 70.0 104.2 104.2 80.0 134.9 134.9

kg/cm2g 3.52 7.16 7.16 4.92 7.33 7.33 5.62 9.48 9.48

Flujo Ibmol/h 493.4 1117.2 1184.8 172.6 392.4 219.9 628.8 423.1 177.0
Flujo Ib/h 123338.0 260376.0 | 274824.0 49888.0 124233.3 | 67394.0 185493.0 154069.3 | 46974.0
Flujo BPD 9750.0 20141.8 | 22000.0 3900.0 9190.0 5173.0 14214.0 11200.0 | 3683.0

IBP 303.3 - 157.1 340.0 - 321.7 - 214.6

5 - - 231.7 - - - - 271.1

10 304.4 273.0 246.7 340.6 374.4 329.6 348.3 378.6 285.5

30 307.8 292.0 266.8 342.2 391.9 352.8 381.7 408.2 310.7

50 312.2 312.9 280.7 343.9 401.7 366.5 396.7 425.6 328.9

70 317.8 337.3 299.6 346.7 406.9 381.3 404.4 447.9 347.9

90 3233 373.4 334.6 350.6 425.1 408.3 421.1 563.8 379.1

EP 327.8 - 364.9 352.2 - 438.4 437.8 - 411.9
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Tabla 7.6. Resultados de los ensayos ASTM D86 para los cortes atmosféricos (Continuacién).

Corte GOPV RV

Caso Disefio Base Revamp Disefio Base Revamp

T, °F 256/190 190.0 190.0 415.0 369.0 336.0

°C 124.4/ 88.0 88.0 213.0 187.0 186.0

87.7

P, psig 80.0 202.3 202.3 260.0 242.9 242.8

kg/cm2g 5.62 14.22 14.22 18.28 17.08 17.07
Flujo Ibmol/h 626.0 2106.8 694.0 933.3 1100.0
Flujo Ib/h 190940.0 855901.6 | 267195.0 609663.4 | 693045.0
Flujo BPD 14214.0 16800.0 | 19863.0 33372.0 40150.2 | 46129.0

IBP 398.9 - 329.5 - - 411.8

5 - - 374.9 - - 492.4

10 424 .4 416.9 385.5 - 5154 518.1

30 448.9 430.3 407.9 - 573.1 566.5

50 465.6 448.4 427.8 - 627.2 616.3

70 487.8 467.5 453.8 - 656.2 695.3

90 515.6 574.6 495.8 - 689.9 842.8

EP 537.8 - 523.3 - - 910.2
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Tabla 7.7. Resultados de los ensayos ASTM D1160 para los cortes de vacio.

Propiedad Gasodleo Ligero de Vacio Gasodleo Pesado de Vacio Residuo de Vacio
Ref Base | Revamp Ref Base | Revamp Ref Base | Revamp
T °F 216 112 112 256/ 190 190 415 369 366
190
°C 102 44 44 124.4/ 88 88 213 187 186
87.7
P psig 80.00 | 134.86 | 134.86 | 80.00 | 202.31 | 202.30 | 260.00 | 242.88 | 242.83
Kg/cm? 5.62 9.48 9.48 5.62 14.22 14.22 18.28 17.08 17.07
Flujo Ib/h 185493 | 46989 46974 | 190940 | 267195 | 267206 | 631548 | 693047 | 693045
Ibmol/h 629 177 177 626 694 694 1170 1100 1100
BPD 14214 3684 3683 14214 | 19862 19863 33372 | 46129 46129
0% °F 390 372 371 680 638 638 790 744 744
°C 199 189 188 360 337 337 421 396 396
5% °F 490 498 498 740 701 701 957 914 914
°C 254 259 259 393 372 372 514 490 490
10% °F 555 536 536 762 727 727 1010 974 974
°C 291 280 280 406 386 386 543 524 524
30% °F 628 601 601 836 787 787 ND ND ND
°C 331 316 316 447 419 419 ND ND ND
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Tabla 7.7. Resultados de los ensayos ASTM D1160 ATM para los cortes de vacio (Continuacion).

Gasodleo Ligero de Vacio Gasodleo Pesado de Vacio Residuo de Vacio
Propiedad
Ref Base | Revamp Ref Base | Revamp Ref Base | Revamp
50% °F 665 643 643 888 832 832 ND ND ND
°C 352 339 339 476 444 444 ND ND ND
70% °F 710 688 688 945 889 889 ND ND ND
°C 377 364 364 507 476 476 ND ND ND
90% °F 765 752 752 1028 969 969 ND ND ND
°C 407 400 400 553 521 521 ND ND ND
95% °F 805 784 784 ND 1008 1008 ND ND ND
°C 429 418 418 ND 542 542 ND ND ND
100% °F 887 853 853 ND 1047 1047 ND ND ND
°C 475 456 456 ND 564 564 ND ND ND
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En la tabla 7.6 se comparan los puntos de ebullicion ASTM D86 de los cortes atmosféricos
y de vacio y se muestran tres resultados: disefio, que corresponde a la ingenieria original
de la planta; base, que corresponde al revamp de la torre atmosférica donde se cambio la
seccion de gasdleos de platos a empaque; revamp, que representa la propuesta de mejora
que se esta realizando en la presente tesis. Los datos disponibles de disefio y base estan
disponibles en ASTM D86 para todos los cortes, por lo tanto, se usaron los resultados de
esta técnica para todos los cortes atmosféricos y de vacio del revamp en dicha tabla. Se
observa el cumplimiento de los puntos finales de ebullicion de todos los cortes
atmosféricos en los escenarios base y revamp con respecto a las especificaciones de
referencia establecidas en la tabla 7.4. Los flujos disefo, base y revamp varian por que el
crudo de alimentacion fue diferente en los tres casos, el cual estid basado en el Diagrama
de Flujo de Proceso y el Manual de Operacion. El cumplimiento de los puntos de ebullicién
respecto a las especificaciones de referencia de la tabla 7.4 para los cortes de la seccién
de vacio estuvo basado en ASTM D1160 atmosférica y se muestra aparte en la Tabla 7.7

Para el caso revamp, se tratd de agotar lo mas posible los cortes para que el residuo
atmosférico fuera mas pesado y no tuviera tantos ligeros que pudieran incrementar la
cantidad de incondensables a liberarse en la torre de vacio DA-201, se observa esto en la
proximidad de los puntos de ebullicion de los cortes con respecto al caso de referencia.
Se cumplié con el objetivo del revamp de la planta en mantener maximizada la produccion
de gasoleos ligero y pesado. Esto es de esperarse por el cambio de crudo que por ser mas
pesado rinde mas para Gasoleo Ligero Primario y Gasdleo Pesado Primario, contrario al
crudo anterior, que rendia mas para los cortes mas ligeros a estos.

En latabla 7.7 se observa que las temperaturas de ebullicién para el método ASTM D1160
a vacio a condiciones atmosféricas en los escenarios actual y revamp son muy similares,
ademas, todas cumplen en todo el rango de porcentajes de la curva de puntos de ebullicién
de referencia basada en el Diagrama de Flujo de Proceso y el Manual de Operacién
proporcionados por el usuario, salvo el 5% del gaséleo ligero de vacio, que esta
ligeramente desfasado, pero para efectos practicos no afecta los productos finales, pues
en en el resto de la curva la separacion es eficiente y como parte del proceso los gaséleos
se mezclaran y estaran todos dentro de especificacion. Podria considerarse que los
productos estan un poco ligeros y deberian estar mas cerca de los puntos de ebullicion,
pero esto se prefirid porque se enviaron mas productos ligeros de la columna atmosférica
DA-102 para mejorar la calidad de los productos de vacio, para

El residuo de vacio fue comparado con la referencia de Colburn y cumple adecuadamente
con las especificaciones, ciertamente estd un poco ligero, pero en cierto aspecto esto
facilitara su procesamiento aguas debajo de la planta.

Un crudo mas pesado favorece la producciéon de residuo de vacio que no alcanza a
separarse por ebullicion y debe enviarse a la Planta de Coquizacion retardad. De ahi que
el rendimiento de esta materia prima se decante para gasoéleo pesado de vacio y residuo
de vacio, que para gasoleo ligero de vacio como ocurria con el crudo anterior.
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7.3 Comparativa de capacidades de equipos. Tabla 7.8. Equipo de intercambio.

Q, MMBtu/h (GJ/h) Area efectiva/unidad, ft? (m?) Caida de Pre5|on,.
Equi . Tubos / Coraza, psi
quipo Servicio
Base Revamp Base Revamp Base Revamp
EA101 I?J;g;ﬂg' 12.15 12.14 4315.58 4315.58 8.99 8.99
12.83 12.82 400.93 400.93 0.12 0.12
EA101A Int. 9.78 9.77 4315.58 4315.58 10.86 10.86
Crudo/GOLV 10.33 10.32 400.93 400.93 0.79 0.79
EALO2A Cr]l;(caj[)mtéro 10.51 9.86 4315.58 4315.58 10.83 10.86
11.10 1041 400.93 400.93 0.06 0.05
EA102B Cri%%};gro 1.97 1.82 4315.58 4315.58 10.88 10.93
2.08 1.92 400.93 400.93 0.06 0.05
EA103A Cruldec:/lc?éLA 34.43 34.50 4312.58 4312.58 9.44 9.46
36.36 36.43 400.65 400.65 0.70 0.70
EA103B 2do Int. 10.67 10.59 4312.58 4312.58 9.24 9.23
Crudo/GOLA 11.27 11.18 400.65 400.65 0.71 0.71
EALO4A Cruldec:/gél_v 13.91 8.56 4315.58 4315.58 9.07 9.23
14.69 9.04 400.93 400.93 0.03 0.01
EA104B 2do Int. 4.03 2.33 4315.58 4315.58 11.34 11.49
Crudo/GOLV 4.25 2.46 400.93 400.93 0.05 0.02
EA105A ler Int. 36.91 38.18 4312.58 4312.58 8.28 8.35
Crudo/RGOLA 38.97 40.31 400.65 400.65 0.64 0.64
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Tabla 7.8. Equipo de intercambio (Continuacion).

‘ . . 22 Caida de Presion,
_ B Q, MMBtu/h (GJ/h) Area efectiva/unidad, ft? (m?) Tubos / Coraza, psi
Equipo Servicio
Base Revamp Base Revamp Base Revamp
EAL05B Cruﬁ(cj);)ngtbLA 15.83 15.35 4312.58 4312.58 9.36 9.45
16.71 16.21 400.65 400.65 0.66 0.66
EALOBA Cruldeor/g]éPA 17.69 17.77 4329.06 4329.06 0.12 0.12
18.68 18.76 402.18 402.18 3.47 3.49
EA106B CrlJZéi(;)/éngPA 12.00 11.86 4329.06 4329.06 0.14 0.13
12.67 12.52 402.18 402.18 3.96 3.99
EALO7A Cru]a%r/(lj?ép\/ 21.62 22.96 4341.05 4341.05 7.87 4.08
22.83 24.25 403.30 403.30 4.07 7.90
EA107B 2do Int. 32.58 33.23 4341.05 4341.05 7.82 7.82
Crudo/GOPV 34.40 35.08 403.30 403.30 4.03 4.03
EAL07C 3er Int. 36.71 36.80 4315.58 4315.58 9.91 9.93
Crudo/GOPV 38.76 38.85 400.93 400.93 0.47 0.48
49.99 50.42 8682.09 8682.09 16.65 16.71
EA107D/E
07D/ 52.78 53.23 806.59 806.59 5.47 5.49
EA108A ler Int. 31.50 32.08 4329.06 4329.06 5.25 5.28
Crudo/RV 33.26 33.87 402.18 402.18 3.38 3.38
EA10SB 2do Int. 43.73 43.97 4329.06 4329.06 4.89 4.89
Crudo/RV 46.17 46.43 402.18 402.18 3.36 3.35
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Tabla 7.8. Equipo de intercambio (Continuacion).

‘ . . 22 Caida de Presion,
Equipo Servicio Q, MMBtu/h (GJ/h) Area efectiva/unidad, ft* (m?) Tubos / Coraza, psi
Base Revamp Base Base Revamp Base
. 2.96 2.95
EA109 Enf. Turbosina 312 312
- 1211 [
EA110 Enf. Kerosina 12 79 0.00
Enf. GOLA 10.56 10.52
EALLL Producto 11.15 11.11
Enf. GOPV 12.11 12.02
EALLS Producto 12.79 12.69
Enf. GOPA 4.58
EALL4 Producto - 4.83
EA115 AD Cond. Nafta 26.83 25.24 5938.45 2969.22 2.56 6.97
Despunte 28.33 26.65 551.70 275.85 0.51 0.33
EA115 BC Cond. Nafta 26.83 25.24 5938.45 2969.22 2.56 6.97
Despunte 28.33 26.65 551.70 275.85 0.51 0.33
EAL16 Cond. Nafta 231.12 233.16 39454.46 29590.85 5.40 9.19
Ligera 244.03 246.19 3665.44 2749.08 4.49 16.12
5.04 5.04 4708.88 4708.88 10.02 10.02
EA201 | Enf.RGOLV 5.32 5.32 437.47 437.47 0.62 0.62
EA202 Enf. GOLV 0.88 0.88 1745.86 1745.86 0.08 0.08
Producto 0.93 0.93 162.20 162.20 0.04 0.04
EA203 16.93 16.76 510.81 510.81 9.99 9.99
A/B Enf. RGOPV 17.88 17.70 47.46 47.46 6.80 6.81
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Tabla 7.9. Temperaturas de intercambio.

Ubicacion fluido Temperatura Base, °F (°C) Temperatura Revamp °F (°C)
Equipo
Tubo Coraza Coraza, Tubos Coraza, Tubos
entrada/salida entrada/salida entrada/salida entrada/salida
363.8 165.6 68.7 97.9 363.6 165.5 68.7 97.9
EA101 Crudo Turbosina
184.3 74.2 20.4 36.6 184.2 74.2 20.4 36.6
222.4 152.0 97.9 120.7 222.2 152.0 97.9 120.6
EA101A Crudo GOLV
105.8 66.7 36.6 49.3 105.7 66.6 36.6 49.2
404.8 144.6 120.7 144.5 404.3 142.1 120.6 143.0
EA102A Crudo Keroseno
207.1 62.5 49.3 62.5 206.8 61.2 49.2 61.6
144.6 86.1 68.7 73.6 142.1 84.2 68.7 73.2
EA102B Crudo Keroseno
62.5 30.1 204 231 61.2 29.0 204 22.9
473.6 264.3 1445 218.0 473.3 263.5 143.0 216.7
EA103A Crudo GOLA
245.3 129.1 62.5 103.3 245.2 128.6 61.6 102.6
264.3 190.0 73.6 99.2 263.5 189.7 73.2 08.6
EA103B Crudo GOLA
129.1 87.8 23.1 37.3 128.6 87.6 22.9 37.0
582.9 2449 218.5 246.6 582.1 230.0 217.2 234.7
EA104A Crudo GOPA
306.1 118.3 103.6 119.2 305.6 110.0 102.9 112.6
2449 123.6 99.2 108.7 230.0 110.1 98.6 104.1
EA104B Crudo GOPA
118.3 50.9 37.3 42.6 110.0 43.4 37.0 40.1
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Tabla 7.9. Temperaturas de intercambio (Continuacion).

Ubicacion fluido Temperatura Base, °F (°C) Temperatura Revamp °F (°C)

Equipo Tubo Coraza Coraza, Tubos Coraza, Tubos

entrada/salida entrada/salida entrada/salida entrada/salida

509.8 333.7 246.6 317.5 509.5 326.8 234.7 308.8
EA105A Crudo RGOLA

265.5 167.6 119.2 158.6 265.3 163.8 112.6 153.8

333.7 248.5 189.9 222.8 326.8 243.6 186.0 218.1
EA105B Crudo RGOLA

167.6 120.3 87.7 106.0 163.8 117.6 85.6 103.4

317.5 3499 606.2 360.2 308.8 3415 605.7 352.3
EA106A Crudo RGOPA

158.6 176.6 319.0 182.3 153.8 172.0 318.7 178.0

223.4 2475 451.3 266.6 218.8 242.7 450.0 263.0
EA106B Crudo RGOPA

106.3 119.7 232.9 130.3 103.8 117.1 232.2 128.3

461.3 429.7 3499 388.2 460.3 426.8 3415 382.5
EA107A Crudo GOPV

238.5 220.9 176.6 197.9 238.0 219.3 172.0 194.7

507.4 461.3 342.4 400.1 507.4 460.3 338.8 397.8
EA107B RV Crudo

264.1 238.5 172.4 204.5 264.1 238.0 170.5 203.2

507.4 277.6 108.7 189.9 507.4 276.9 104.1 186.0
EA107C RV Crudo

264.1 136.4 42.6 87.7 264.1 136.1 40.1 85.6

490.9 369.0 2475 342.4 489.5 366.4 2427 338.8

EA107D/E Crudo RV

254.9 187.2 119.7 172.4 254.1 185.8 117.1 170.4

388.2 442.0 606.9 549.3 382.5 437.5 606.1 547.4
EA108A RV Crudo

197.9 227.8 319.4 287.4 194.7 225.3 319.0 286.3
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Tabla 7.9. Temperaturas de intercambio (Continuacion).

Ubicacion fluido Temperatura Base, °F (°C) Temperatura Revamp °F (°C)
Equipo Tubo Coraza Coraza, Tubos Coraza, Tubos
entrada/salida entrada/salida entrada/salida entrada/salida
400.1 473.3 683.8 606.9 397.8 471.6 683.5 606.1
EA108B RV Crudo
204.5 245.2 362.1 319.4 203.2 244.2 361.9 319.0
165.6 110.0 90.0 115.0 165.5 110.0 90.0 115.0
EA109 AE Turbosina
74.2 43.3 32.2 46.1 74.2 43.3 32.2 46.1
277.7 190.0 90.0 115.0
EA110 AE Kerosina
136.5 87.8 32.2 46.1
190.0 110.0 90.0 115.0 189.7 110.0 90.0 115.0
EAl111 AE GOLA
87.8 43.3 32.2 46.1 87.6 43.3 32.2 46.1
90.0 115.0
EA112 AE RGOLA
32.2 46.1
277.7 190.0 90.0 115.0 277.0 190.0 90.0 115.0
EA113 AE GOPV
136.5 87.8 32.2 46.1 136.1 87.8 32.2 46.1
90.0 115.0 327.0 200.0 90.0 115.0
EAl114 AE GOPA
32.2 46.1 163.9 93.3 32.2 46.1
339.8 91.2 90.0 115.6 337.3 100.0 90.0 99.6
EA115 AD AE Nafta des.
171.0 32.9 32.2 46.4 169.6 37.8 32.2 37.5
339.8 91.2 90.0 115.6 337.3 100.0 90.0 99.6
EA115 BC AE Nafta des.
171.0 32.9 32.2 46.4 169.6 37.8 32.2 37.5
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Tabla 7.9. Temperaturas de intercambio (Continuacion).

Ubicacion fluido Temperatura Base, °F (°C) Temperatura Revamp, °F (°C)
Equipo Tubo Coraza Coraza, Tubos Coraza, Tubos
entrada/salida entrada/salida entrada/salida entrada/salida
304.7 92.5 90.0 114.0 304.9 97.8 90.0 114.2
EA116 AE Nafta atm
151.5 33.6 32.2 45.6 151.6 36.5 32.2 45.7
152.0 105.3 90.0 100.9 152.0 105.3 90.0 100.9
EA201 AE GOLV
66.7 40.7 32.2 38.3 66.6 40.7 32.2 38.3
152.0 111.6 90.0 115.1 152.0 111.6 90.0 115.1
EA202 AE GOLV
66.7 44.2 32.2 46.2 66.6 44.2 32.2 46.2
429.7 404.5 90.0 109.1 426.8 401.7 90.0 108.9
EA203 A/B AE GOPV
220.9 206.9 32.2 42.9 219.3 205.4 32.2 42.7
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Tabla 7.10. Calentadores a fuego directo.

Q, MMBtu/h / GJ/h Carga, BPD Temperat“ra’oé“mlsa" i
Equipo Servicio Original . L
Disefio Base Revamp Orglnal Base Revamp Original Basel | Revamp
0 (Op) (©p)
(Op)
240
BA101 | Cal. Crudo (207) 148.4 150.5 (445) 460.9 457.9
) (67616) 67070 67428
A/B despuntado 2534
(218.6) 156.6 159.0 (724) 660.2 659.5
95
79.9 80.3 647 641.4 640.8
Cal. Res. | (8L3) (647)
BA201 Primario 1003 (61800) 69708 69708
(85.8) 84.4 84.8 (745) 752.9 752.9
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El equipo de intercambio en del tren de calentamiento cumple para la operacion actual y
para el revamp. La geometria original fue alimentada al simulador y este reprodujo el area,
por lo que no es necesario mostrarla. La zona gris indica que no se cuenta con datos de
geometria 'y no se evaluo esa parte. Para el caso actual el equipo marcado en rojo es aquel
gue no se requiere y por lo tanto su calor esti desbalanceado, en el caso del EA114 se
requiere un bypass entre el EA104 Ay el EA104 B para entregar mas caliente el producto.
El EA112 no se requiere porque la recirculacion de GOLP entraria y saldria a la misma
temperatura por el. El Enfriador de kerosina no se requiere porque esta sobrado, entonces
si se quiere entregar un poco mas caliente la kerosina, la opcién es bypass entre el EA102
Ay el EA102 B. Los bypasses dependen de los requerimientos de las plantas aguas abajo.

Las columnas y agotadores pueden manejar su capacidad con revamps (como se vera mas
adelante), el tren de calentamiento perfectamente proporciona el calor de intercambio
requerido sin revamps, las bombas no requieren incremento en las capacidades salvo unas
dos excepciones que se mencionardn mas adelante, ahora se vera si los hornos brindan la
viabilidad operativa por el cambio de crudo. En la tabla 7.10 se muestran los datos de los
escenarios original, base y revamp de los hornos BA101 y 201.

En los escenarios actual y revamp operando a carga total los hornos cumplen muy bien con
las temperaturas y cumplen muy de cerca los flujos y cargas térmicas y se requieren datos
de disefio (los cuales no se tienen) para verificar que los ligeros desfaces de temperatura 'y
flujo en ambos escenarios para el horno de vacio BA-201 en flujo y temperatura no son
relevantes, entonces de momento no se tiene la certeza si sea viable el funcionamiento de
los hornos en estos escenarios a estas condiciones, aun asi, tipicamente el margen de
disefio por encima del de operacién debe sobrepasar y cubrir satisfactoriamente estos
casos. Ademas, se requiere revisar la caida de presion en estos equipos con datos de
campo para descartar completamente la necesidad de revamp. A juzgar por los datos de
hoy en di4, el comentario es que no es algo critico para impedir la operacién con el revamp,
salvo algun reporte excepcional en lo que a caida de presion se refiere. Entonces, el cuello
de botella de la planta son los hornos.
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Tabla 7.11. Columnas de destilacion.

., . L Vaporizacion de
. Temperatura de Presion de alimentacion, : L,
Flujo, BPD alimentacion, °F/°C sig / kg/cm? alimentacién,
Equipo Servicio ' PSIg kg base molar / base masa
Original | Base | Revamp | Original | Base | Revamp | Original | Base | Revamp | Original | Base | Revamp
446 441 439 40.5 40.5 40.5 ND 0.243 0.236
DA/iOl J;’Srreugtee 75000 | 73248 | 73246
P 230 227 226 2.8 2.8 2.8 0.139 0.101 0.098
Torre de 446 441 439 40.5 40.5 40.5 ND 0.243 0.236
DA101B despunte 75000 73248 73246
pu 230 227 226 2.8 2.8 2.8 0.139 0.101 0.098
Torre 682 660 659 15.0 15.0 15.0 ND 0.619 0.624
DA102 atmosférica 135232 | 134141 | 134856
: 361 349 349 1.1 1.1 1.1 0.510 0.371 0.375
431 395 395 11.2 11.0 11.0 0 0.000 0.000
DA103A TTO”S agot. | 15618 | 11324 | 11325
urbosina 222 | 202 202 0.8 0.8 0.8 0 0.000 | 0.000
477 437 436 12.6 12.1 12.1 0 0.000 0.000
DA103B T}ggia‘%ot' 18268 | 7421 | 7420
rosina 247 | 225 224 0.9 0.9 0.9 0 0.000 | 0.000
557 509 509 13.5 13.2 13.2 0 0.000 0.000
DA103C T"ggi‘gm' 10141 | 28495 | 28485
292 265 265 0.9 0.9 0.9 0 0.000 0.000
ND 606 605 ND 14.3 14.3 0 0.000 0.000
DA103D Togg;ngt. ND | 6178 | 6180
ND 319 318 ND 1.0 1.0 0 0.000 0.000
Torre de 725 712 712 0.6 0.6 0.6 ND 0.470 0.470
DA201 Vacio 61800 69708 69708
385 378 378 0.04 0.04 0.04 0.274 0.338 0.338
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La tabla 7.11 muestra los cambios entre los tres escenarios: la planta original, la operacion
base si se operara a capacidad total y el revamp propuesto. En las torres DA-101 A/B,
DA102 y DA201, las condiciones de temperatura, presion y flujos de alimentacién son muy
similares en los tres escenarios, pero no asi para los agotadores atmosféricos, aunque los
escenarios actual y revamp son casi idénticos en flujos, con respecto al original las
diferencias son muy marcadas:

La Tabla 7.11 muestra que en el escenario actual, con respecto a los flujos originales, el
DA103 A procesa solo un 73%, el DA103 B solo un 41%, el DA103C procesa 181%
adicional y del DA103D recibe un 13% extra; los cambios tan marcados en los nuevos
balances obedecen al cambio de crudo por uno de menor °API que produce cortes mas
pesados y eso se observa en esta planta, ya que los flujos de turbosina y keroseno que
procesan los agotadores superiores disminuyeron y los de gasoleo ligero y gaséleo pesado
gue procesan los agotadores inferiores aumentaron, mayormente el gaséleo ligero, lo que
causa problemas en sus internos y la eficiencia de la operacion.

En el escenario de revamp, la propuesta de solucién para esta situacion es un cambio de
internos en los agotadores sin redimensionar los recipientes y un redimensionamiento del
DA-103D con cambio de diametro, la corrida incluyendo estas propuestas se realizé usando
el médulo de internos que ofrece Hysys y los resultados se muestran en los Anexos 2y 3.
Sin embargo, una corrida mas rigurosa debe ser realizada por el proveedor que el usuario
elija, para garantizar los internos y el disefio.

La temperatura y la vaporizacion de la alimentacion a las columnas DA-101 A/B, DA-102 y
DA-201 se ven afectadas por la presién de alimentacion y la composicion de la alimentacion.
La presién es una especificacion fija e idéntica en los tres escenarios y la composicion del
crudo que ingresa a la planta es un dato nuevo. Un crudo mas pesado, como el actual, no
se vaporiza tan facilmente comparado con uno mas ligero como el original. Ademas, las
temperaturas nuevas alcanzadas en el tren de calentamiento del lado del crudo desalado
son inferiores respecto al escenario original, entonces la alimentacion a las torres DA-101
A/B es un poco mas fria.

Mientras que las columnas de despunte DA-101 A/B no tuvieron una diferencia relevante
en los escenarios actual y revamp respecto a los valores originales de vaporizacién (10%
actual y revamp vs 14% original) y la temperatura es mas 3-4 °C mas fria que la original, la
diferencia real estriba en que la torre de despunte separa mas ligeros en la corrida original
(252 932 Ib/h, 24375 BPD std) que en la actual (197887 Ib/h, 19193 BPD std) y revamp
(190185 Ib/h, 18480 BPD std), nuevamente por el tipo de crudo.

Por lo anterior, la corriente de alimentacion a la torre DA-102 presenta una vaporizacion del
37% mientras que el valor original era de 51% masico. Llegando a la torre atmosférica, la
nafta que se separa es originalmente (196906 Ib/h, 17625 BPD std), en el caso actual
(163474 Ib/h, 15081 BPD std) y el caso revamp (171104 Ib/h, 15788 BPD std), lo que
continta el patron de separar menos ligeros con el nuevo crudo, las corrientes de naftas se
mezclan y se entregan en limites de bateria, entregando menos producto. En el caso de los
agotadores se presenta un efecto similar al de la alimentacion de la torre DA-102, donde
las temperaturas de alimentacion son menores a los valores originales. Los flujos ya fueron
comentados en este mismo numeral.
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Por su parte, la alimentacion a la torre DA-201 presenta un incremento en la vaporizacion,
pero esto es debido a que se enviaron mas ligeros en el residuo atmosférico en el escenario
actual y revamp que en el original, pues se requeria esto para mejorar la especificacion de
todos los cortes y favorecer la solucion de todas las ecuaciones del modelo involucrado.

Las temperaturas obtenidas en las alimentaciones de las tres columnas estan por debajo
de las originales y eso disminuye las posibilidades de cracking.

Cambiando ahora de equipos, la Tabla 7.12 muestra las capacidades, presiones
diferenciales y potencias requeridas en cada escenario. Las columnas indicadas como
originales en realidad corresponden a los datos obtenidos en el ultimo Diagrama de Flujo
de Proceso de la planta enviado por el usuario, entonces se considera que los datos son
aproximados para el equipo que esta o estuvo instalado, aunque en realidad no se conocen
las caracteristicas actuales de los equipos estan instalados en campo. El usuario puede
auxiliarse de esta tabla para comparar la capacidad y presién diferencial requerida contra
la instalada con el fin de detectar cuales bombas conviene cambiar. Un levantamiento de
campo que el operador realice serd de mucha utilidad.
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Tabla 7.12. Equipo de bombeo.

Capacidad, GPM Pdif, psi Potencia, hp
Equipo Servicio
Original Base Revamp | Original Base Revamp Base Revamp
GAl01A | CBGadecrudoa | 4, 2139 2139 350 350.0 350.0 583.6 583.6
la planta
GA101B | Cargaalaplanta | 2400 2139 2139 350 350.0 350.0 583.6 583.6
GA102A Nafta de 420 281 273 75 41.5 41.3 0.1 8.8
despunte
GA102B Nafta de 420 281 273 75 41.5 41.3 0.1 8.8
despunte
Crudo
GA103A 2745 2357 2367 180 183.5 183.5 337.3 338.7
despuntado
Crudo
GA103B 2745 2357 2367 180 1835 1835 337.3 338.7
despuntado
GA104 Re““fi% ggnaﬁa 1800 1808 1833 120 45 16.1 6.3 23.0
GA105 Nafta ligera 5500 445 466 107 70.8 70.8 245 25.7
producto
GA106 Turbosina 630 321 321 85 84.6 84.6 21.1 21.1
GA107 Keroseno 720 210 210 85 85.0 85.0 13.9 13.9
producto
GA108 GOLA producto 500 793 793 90 90.0 90.0 55.6 55.6
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Tabla 7.12. Equipo de bombeo (Continuacion).

Capacidad, GPM Pdif, psi Potencia, hp
Equipo Servicio
Original Base Revamp | Original Base Revamp Base Revamp
GA109 | Reflujo de GOLA | 1110 1000 998 60 60.0 60.0 46.7 46.7
GA110 | Reflujo de GOPA | 1330 508 508 90 90.0 90.0 35.7 35.7
GA121 | GOPAproducto | ND 195 195 ND 90.0 90.0 13.7 13.7
GA112 Residuo 3000 2571 2570 230 124.6 124.6 249 .4 249.3
atmosférico

GA201 Re\s/'gg% de 2400 2038 2038 276 276.0 276.0 437.9 437.8
GA202 | Reflujo de GOPV | 1850 3604 3604 177 177.0 177.0 496.8 496.8
GA203 REﬂUJ; srifow 1000 685 686 140 150.0 150.0 80.0 80.1
GA209 GOPV prod 665 630 630 40 40.0 40.0 19.6 19.6
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7.4 Indicadores de Sustentabilidad de la Planta [16].

Los indicadores de sustentabilidad de la Planta permiten evaluar la viabilidad de un
proceso y establecer un criterio para tomar decisiones de su creacion o modificacion.

Existen muchos y estos pueden evaluar aspectos como la economia, el medio

ambiente y la sociedad.

Para este trabajo se seleccionaron y calcularon los principales indicadores de

sustentabilidad de la Planta basados en los resultados obtenidos para el revamp
propuesto. La intensidad de masa, IM, y el Consumo de Agua Fraccional, FWC,
indican la eficiencia del proceso en términos de la cantidad de materia y servicios que
se requieren para generar un producto. El Fraccion Especifica de Consumo
energético, RSEI, indica la eficiencia energética del proceso.

_ Total de materia ingresada al proceso o planta, kg/h

Total de producto valioso, kg/h

_ |kJ/h que se extrae en los PA, condensadores y rehervidores |

RSEI -

Total de producto valioso, kg/h

Type equation here.

Volumen de agua de enfriamiento consumido en PA, condensadores,m3/h

FWC =

Total de producto valioso,kg/h

Los resultados obtenidos de las expresiones anteriores convienen ser expresados en
una escala comun para poder ser comparados todos sobre la misma base. La escala

de sustentabilidad permite transformar cualquier indicador a una forma adimensional

porcentual usando los peores y mejores escenarios a como se describe en la siguiente

ecuacion.

% de alcance de indicador =

Donde:

Actual: Valor obtenido para el proceso en cuestion.

(Actual—-Peor)
(Mejor—Peor)

X 100% Ec. 5.4

Mejor y peor: Valores establecidos como extremos.

Tabla 7.13. Parametros paralos indicadores de sustentabilidad.

energético (RSEI)

Indicador Unidades Mejor Peor \t;alor Valor
ase revamp
'”:ﬁ;:fafﬂ?e USD/kg producto 16 0 2.98 2.98
Consumo de
agua fraccional m? H,O/kg producto 0 2.95 0.0193 0.0247
(FWC)
Fraccion especifica
de consumo kJ/kg producto 0 1.95x10° 2928 2945
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Los indicadores de sustentabilidad fueron referidos a los productos considerados
valiosos para esta planta en particular, a saber, gaséleo ligero atmosférico, gasoleo
pesado atmosférico, gaséleo ligero de vacio y gaséleo pesado de vacio, los cuales
fueron categorizados asi por que se ha buscado maximizar sus produccion, asi como la
cantidad de energia requerida en los condensadores, hornos y bombas de calor de las
tres columnas de proceso.

Indicadores de Sustentabilidad de la Planta
101%
100%
99%
98%
97%
96%
95%
94%

93%

92%
M RSEI FWC
Figura 7.6 Indicadores de sustentabilidad de la planta.

Se observa que con las propuestas realizadas se cumplen los indicadores
satisfactoriamente por estar muy cerca del 100% que es ideal, por lo que se aceptan por
su viabilidad econdémica.
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8. CONCLUSIONES

Se cumplieron los objetivos establecidos en la presente tesis: Diagnosticar y proponer
mejoras para la Planta Combinada | de la Refineria Miguel Hidalgo para la nueva mezcla
de crudo para la carga total.

Respecto al primer objetivo, que es el diagndstico, se encontrd lo siguiente:

La planta actual debe procesar una carga total de operacion original reportada
en los documentos oficiales del IMP proporcionados por el usuario. Dicha carga
fue calculada de acuerdo al crudo original con el que se disefié la planta. Sin
embargo, el diagnostico es que la planta requiere modificaciones para operar a
la misma capacidad con el nuevo crudo, que es diferente.

La capacidad de las tres columnas queda rebasada, pues se inundan y tienen
caida de presion inadecuada en algunas secciones. Los agotadores
atmosféricos también presentan problemas debido al cambio de flujo en sus
alimentaciones, pues sus dimensiones ya no corresponden a lo que se requiere
para procesar su nuevo flujo de alimentacién y su operacién no es adecuada.

El tren de intercambio si permite la correcta transferencia de calor y temperaturas
de entrega, aunque existe desbalance térmico para algunos enfriadores con
agua que acondicionan los productos y por lo tanto no se requieren, pudiéndose
prescindir de ellos: EA-110 A/BEnfriador de kerosina, EA112 A/B Enfriadores de
Reflujo de Gaséleo Ligero Primario, EA-114 Enfriador de Producto de Gasoleo
Pesado Primario.

Los hornos BA-101 A/B y BA-201 podrian procesar sin problema la mezcla y
carga nuevas, el horno BA-201 con capacidad cercana al limite, pero aun asi
puede.

Por lo anterior, se concluye que no es viable técnicamente operar la Planta Combinada
| ala carga total para la nueva mezcla de crudo y deben realizarse mejoras para lograrlo,
especificamente en las columnas.

Respecto al segundo objetivo, que es la propuesta de mejora, se realizé y se encontrd
lo siguiente:

La capacidad en las columnas DA101 A/B Torres de Despunte, DA102 Torre de
destilacion Atmosférica y sus agotadores fue total después de cambiar los
empaques. Es decir, los problemas de inundacion y caida de presion fueron
minimizados / resueltos realizando un cambio de internos. Ademas, cambio de
internos y redimensionamiento de la columna DA201 Torre de Vacio y el
agotador DA-103 D Agotador de Gasoéleo Pesado Primario fueron requeridos y
realizados.

El tren de intercambio calentamiento demostré tener capacidad adecuada para
el intercambio de calor entre el crudo y los productos, algunos bypasses fueron
implementados en el tren para lograr las temperaturas de entrega en limites de
bateria. No se requiri6 el EA-112 Enfriador de Reflujo de Gaséleo Ligero Primario
y pudo prescindirse de él, los demas intercambiadores si se requirieron en este
escenario y para aquellos que enfrian o calientan de mas, operativamente se
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podran resolver con bypasses. El usuario debe definir si desea el redisefio de
los Condensadores de Nafta Ligera, aunque la temperatura de enfriamiento fue
aceptable operativamente y solo se necesitaron tres corazas en paralelo en vez
de cuatro; también debe definir si requiere el redisefio de aquellos
intercambiadores con mayor caida de presion de la permisible pero que cumplen
con la carga térmica y temperaturas de entrega.

e De acuerdo a la simulacién, los hornos BA-101 A/B y BA-201 pudieron procesar
la mezcla y carga nuevas.

e Después de implementar las mejoras en el simulador, la planta pudo operar
correctamente a la carga total, obteniéndose cortes dentro de especificacion a
partir de la nueva mezcla de crudo. La seleccion especifica de los internos fue
preliminar y debera ser revisada con mayor detalle en otro estudio y con el
proveedor, sin embargo, esto aun sostiene la conclusion de que un cambio de
internos produce mejoras sustanciales en las columnas.

¢ No se tienen datos de los datos actuales de las bombas, solo los del equipo
primitivo, pero aun asi no hubo grandes diferencias en la potencia.

e Con estas mejoras se cumplen todos los criterios y parametros criticos
estipulados para esta planta en la informacion recibida.

Por lo anterior, se concluye que, si se realizan estos cambios necesarios, es viable
técnicamente operar la Planta Combinada | a la carga total para la nueva mezcla de
crudo y entregar los productos dentro de especificacion.

La hipotesis resultd ser verdadera, pues el cambio de crudo requiere un cambio de
internos en las torres, revamp de la torre de vacio DA-201 y agotador DA-103D, pero no
obligatoriamente redisefio de todos los equipos de la planta.

El presente trabajo de tesis logré los objetivos y demostré la hipotesis planteada.
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10. APENDICES
APENDICE 1. CONCEPTOS BASICOS.

Petrdleo: El petréleo es un liquido viscosos oscuro e inflamable que es encontrado en
yacimientos muy al interior de la tierra y que se formé por un proceso de descomposicién
de materia organica, principalmente animales aunque también plantas. Entonces su
composicion quimica son hidrocarburos y pequefas cantidades de otros elementos
como metales.

Refineria: El objetivo de una refineria es separar y mejorar los compuestos del crudo
para producir productos vendibles que cumplan con las normatividades. Las refinerias
estan formadas por tres principales etapas para procesar el petréleo separacion,
conversién y terminacion, cada una de las cuales operan con operaciones unitarias e
insumos especificos. Las refinerias modernas tienen siempre la etapa de separacion y
las otras etapas varian segun el nivel de complejidad de la instalacién. Cada operacién
pertenece a alguna de las varias tecnologias de proceso que existen.

El crudo esta formado por cientos de moléculas de hidrocarburos diferentes. Para poder
procesarlo, todas las refinerias lo separan fisicamente en rangos de peso molecular a
través de un punto de ebullicion mediante una torre de destilacién. A mayor longitud de
la molécula, mayor sera el punto de ebullicion. Compuestos similares en punto de
ebullicion se denominan “cortes”. Aguas abajo del proceso de separacion, se toman
esos cortes y por medio de operaciones unitarias se mejoran y cambian las propiedades
fisicas de las moléculas para obtener combustibles.

El primer proceso de refinacion del petréleo es la separacion, que se realiza en una
Planta Combinada conformada por desaladores, redes de intercambio de calor, una
torre de destilacion atmosférica y una torre de destilacion al vacio. La destilacion
consiste en la separaciéon segin su masa molecular mediante la aplicacién de calor
hasta lograr vaporizar cada componente a presién atmosférica o de vacio, segun
corresponda, en diferentes fracciones como: nafta, turbosina, gasoéleo ligero
atmosférico, querosina y gasdleo pesado atmosférico, gaséleo ligero de vacio, gaséleo
pesado de vacio y residuo de vacio. Este proceso es un fenémeno de transferencia de
energia y masa. La presente tesis trata sobre la Planta Combinada.

Todos los crudos tienen propiedades distintas. El precio de esta materia prima se fija
comparando sus propiedades, costo de operacion y produccién asi como el rendimiento
de los productos que se pueden obtener a partir de dicho crudo comparado con otros.
Existen diversas pruebas para caracterizar el crudo de interés asi como parametros a
evaluar, a continuacion se mencionan los mas relevantes.

Gravedad API

Esta es una expresion de la densidad relativa de un aceite y corresponde a la densidad
a 60 °F (15.6 ° C) respecto a la del agua a la misma temperatura. La gravedad API varia
de forma inversamente proporcional a la gravedad especifica del agua, pues la gravedad
APl aumenta cuando la gravedad especifica del crudo disminuye, a como se aprecia en

la siguiente férmula:

°API = 1S 1315
~ gravedad especifica ’

Donde las unidades empleadas para su medicion son los grados API (siglas derivadas
del American Petroleum Institute). Tomando la escala de grados API, es comun clasificar
el crudo de acuerdo a su densidad tal como se muestra en la tabla.
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Tabla Al.1. Clasificacion del crudo de acuerdo a su densidad.

Crudo Densidad (g/cm3) Densidad (°API)
Extrapesado >1.0 <10

Pesado 1.01-0.92 10.1-22.3
Mediano 0.91-0.87 22.4-31.1
Ligero 0.86-0.83 31.2-39
Superligero <0.83 >39

La gravedad APl es muy importante debido a que esta relacionada con el contenido de
cadenas largas de carbonos que componen los hidrocarburos del crudo. Asi, un crudo
es ligero significa que tiene mayor proporcion de fracciones de cadenas cortas de
carbono y es mas valioso porque es mas facil refinarlo sin recurrir a procesos complejos
como la coquizacion, por ejemplo. Si un crudo es pesado significa que contiene mas
cadenas largas de carbono, moléculas de mayor longitud y estas se empaquetan muy
juntas, incrementando la densidad, que es inversamente proporcional a los grados API.

Contenido de Azufre:

Otra caracteristica importante para clasificar un crudo es la cantidad de azufre que
contiene, pues si tiene menos de 0.5% se le conoce como dulce y si tiene mas de 1.5
% se considera amargo. Actualmente existe un mayor interés en proteger el medio
ambiete y las regulaciones internacionales son mas estrictas cada vez, pues se busca
limitar el contenido de compuestos azufrados en los combustibles. El azufre esta en la
lista de elementos corrosivos y causantes de lluvia acida al emitirse a la atmésfera. Por
lo anterior, un crudo con contenido mas bajo de este elemento tiene mas valor comercial.

Otros componentes:

El crudo contiene diversos componentes y caracteristicas que varian considerablemente
de acuerdo al origen e incluso dentro del mismo yacimiento. Algunos son: el contenido
agua, sal, metales (como el vanadio y niquel), etc.

Peso molecular:
Por la diversidad de componentes, se obtiene un peso molecular medio que caracterice
a la mezcla.

Factor de caracterizacion Kyop:

El factor de Kuop 0 factor de caracterizacion de Watson, es un valor que permite
identificar o caracterizar el tipo de crudo de acuerdo con su composicion quimica. Se
expresa en la siguiente forma:

1
(Temperatura Volumétrica Media)3

Kinp =
vop gravedad especifica (60 °F)

Donde la temperatura volumétrica media es la temperatura de ebullicibn de un
componente hipotético con caracteristicas equivalentes a la mezcla de hidrocarburos
analizada. En la siguiente tabla se presentan los valores de Ky la composicién del crudo
que permite clasificarlo para su uso comercial.

Maestria en Ingenieria Quimica 80



K = 13; Base parafinica
K = 12; Base mixta

K = 11; Base nafténica
K = 10; Base aromatica

Donde segun el valor de K obtenido se conoce el tipo de componentes predominantes.

Caracterizacion del crudo:

El proceso de obtener los valores de las propiedades del crudo se denomina
caracterizacion y se realiza mediante analisis experimentales del crudo como ensayos.
Un ensayo del crudo es la compilacién de datos de laboratorio y plantas piloto que
definen las propiedades de un crudo en particular y los resultados se expresan en curvas
de Temperaturas de Puntos de Ebullicibn (TBP), contenido de azufre, fraccién de
compuestos ligeros y curva de gravedad versus el porcentaje de destilado. Todos estos
procedimientos se ejecutan bajo estdndares internacionales de analisis,
especificamente las normas publicadas por la American Society for Testing Materials
(ASTM), la cual desarrollé los métodos que se describen a continuacion:

Destilacion TBP (ASTM D2892):

La técnica original es una destilacion del crudo de interés, la cual separa sus
componentes de acuerdo al punto de ebullicién de los productos que se van obteniendo
y es considerada que produce un resultado muy similar a la separacién que la planta
real dara al procesar dicho crudo. Los resultados se representan en una grafica de
puntos de ebullicibn de pseudocomponentes del crudo. Para la mayoria de los crudos,
la temperatura mas alta que se mide antes del craqueo de sus moléculas oscila entre
496 y 526 °C a 760 mm de mercurio.

La curva ASTM:

Actualmente las curvas ASTM son muy comunes Yy se usan para controlar la calidad de
los productos en planta. Este tipo de ensayos consisten en llevar a puntos de ebullicion
el crudo y condensar los vapores segun se van produciendo. Las temperaturas del vapor
se registran conforme la destilacion es llevada a cabo y se grafican contra el destilado
recuperado. En estas técnicas solo se usan una etapa de equilibrio sin reflujo. Esto
influye en que el punto inicial de ebullicion (Initial Boiling Point, IBP) obtenido por método
ASTM sea mayor que el obtenido por destilacién TBP y que el punto final de ebullicién
(Ending Boiling Point) obtenido por ASTM sea menor que el correspondiente al TBP. Se
describen a continuacion diversas técnicas de ASTM.

Destilacion ASTM D1160:

Los resultados de este ensayo pueden ser obtenidos a condiciones atmosféricas o de
vacio. El procedimiento para obtener la curva de puntos de ebullicion reales (TBP)
puede ser extendido experimentalmente a través del procedimiento de destilacion al
vacio ASTM D1160 para los residuos de la destilacion TBP. La prueba es corrida
generalmente a 10 mm de mercurio de presion y medirse a temperaturas del rango de
566 a 60 °C cuando las condiciones son corregidas a una presion base de 760 mm de
mercurio de presion. Se obtiene una curva de destilacién de punto de ebullicion a
presion reducida y a presion atmosférica, ambas contra volumen destilado.

Destilacién ASTM D86:

Esta destilacion se usa para analizar los productos obtenidos directamente de la
columna atmosférica. Las condiciones de la destilacion se especifican segun el tipo de
muestra. Se realiza la lectura de la temperatura de cada volumen condensado. Como
ya se menciond, con los datos obtenidos se construye una grafica de temperatura versus
volumen destilado. La temperatura de la primera gota destilada es el punto de ebullicion
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inicial (IBP) y la ultima temperatura cuando ya se evaporé mas del 95 % de la muestra
es el punto final de ebullicién (EBP)

Como el crudo no es una sustancia pura sino una mezcla de muchas moléculas
diferentes, su composicion se expresa en términos de los asi llamados cortes, obtenidos
por una serie de puntos de ebullicion.

Punto de corte (cut point):
Se define como la temperatura superior e inferior de una fraccién a separar representada
en la curva TBP.

Punto final (end point):

Ningun proceso tiene la capacidad de separar perfectamente los componentes de una
fraccion de las adyacentes. Cuando dos fracciones se separan en un proceso comercial,
algunos de los componentes mas ligeros permanecen en la fraccion ligera adyacente.
Mientras que el punto de corte es una temperatura ideal utilizada para definir una
fraccion, los puntos finales (end points) son las temperaturas terminales reales de una
fraccion producida comercialmente.

Asimismo, algunos de los componentes mas pesados de la fraccibn se pueden
encontrar en la fraccion adyacente mas pesada. Por lo tanto, el punto inicial de ebullicién
(IBP) real de la fraccion serd menor que el punto de corte inicial, y su punto final de
ebullicion (FBP) sera mayor que el punto de corte final correspondiente.

Fracciones ligeras: Fracciones de bajo peso molecular resultado de la primera
destilacion de petroleo.

Nafta: Este nombre genérico se refiere a las fracciones obtenidas en la destilacion de
crudo que, para el presente trabajo, tienen un punto final de ebullicion de 196.6 C.
Pueden obtenerse naftas ligeras que son hidrocarburos ciclicos y parafinicos que se
encuentran en el intervalo C4 — C7, mientras que las naftas pesadas se encuentran
hasta C8. Se extraen del domo de la torre atmosférica y de las torres de despunte. Aln
no es comercial, sino debe mezclarse con otras corrientes de hidrocarburos volatiles,
principalmente parafinas ramificadas, aromaticos, naftenos y olefinas, para que dichas
propiedades fisicoquimicas y especificaciones de la norma NOM-016-CRE-2016 .[1]

Turbosina: Fraccion obtenida de la destilacion de crudo que, para el presente trabajo,
tiene un punto final de ebullicion de 250 C y se entrega en limite de bateria para su
hidrodesulfuracién, haciéndolo un producto comercial conocido como JET-Al o JET-A
segun el estandar D-1655 ASTM y sus propiedades fisicoquimicas estan descritas en la
Tabla 8 de la norma NOM-016-CRE-2016 que se puede consultar en el Diario Oficial de
la Federacion. Es empleada como combustibles por aviones impulsados por motores de
turbinas que generan propulsion a chorro y por la mayoria de helicopteros o bien, por
todas aquellas aeronaves que emplean un motor dotado de un turbohélice que
proporcione la fuerza necesaria para elevar a la aeronave [2].

Queroseno: Fraccion obtenida de la destilacion de crudo que, para el presente trabajo,
tiene un punto final de ebullicibn de 300 C. Generalmente, una vez que es obtenido en
la Planta Combinada es hidrotratado para darle la calidad de producto comercial y
usarse como combustible para el alumbrado, en motores, en equipos de refrigeracion y
como solvente e insecticidas de uso domeéstico.

Gasoleo Ligero Atmosférico (GOLA): Fraccion obtenida de la destilacién de crudo

que, para el presente trabajo, tiene un punto final de ebullicion de 370 C. En México se
le brinda generalmente un hidrotratamiento para hacerlo un producto de mayor valor
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comercial con usos como GOLA agricola/marino, automotriz e industrial, cuyas
especificaciones se describen en la NOM-016-CRE-2016 [1]

Gasédleo Pesado Atmosférico (GOPA): Fraccion obtenida de la destilacién de crudo
gue, para el presente trabajo, tiene un punto final de ebullicion de 450 C. Se utiliza como
materia prima para la desintegracion catalitica y en mezclas con otros productos para
obtener combustoleo.

Residuo Atmosférico (RA): Producto de fondo de la Torre de Destilacion Atmosférica
que no se alcanza a destilar en este equipo y puede tener varios destinos segun el
tratamiento por el producto de interés a obtener, el mas comun es ingresarlo a la Torre
de Destilacion a Vacio para la obtencién de otros cortes valiosos, que es el caso del
proceso que nos ocupa en este estudio, sin embargo, en otras refinerias se envia directo
a craqueo térmico (reductora de viscosidad o coquizadora), craqueo catalitico e
hidrotratamiento.

Incondensables: Aquellos productos ligeros que salen por el domo de la Torre de
Destilacion a Vacio.

Gasdéleo Ligero de Vacio (GOLV) y Gasdleo Pesado de Vacio (GOPV):

Son cortes obtenidos en la torre de vacio y que tienen una temperatura final de ebullicién
en este trabajo de 450 y 475 C, respectivamente. El gaséleo ligero y gaséleo pesado
proveniente de la torre de vacio se mezclan y sirven como carga a las plantas cataliticas
en donde en presencia de un catalizador y temperatura se favorece el rompimiento de
sus estructuras moleculares produciéndose gasolina de alto octano.

Residuo de Vacio (RV):

Es el remanente no separado en la unidad de destilacién combinada, debido a su peso
molecular y alto punto de ebullicion es el residuo mas “pesado”, se emplea en otras
plantas para obtener otros productos valiosos como asfaltos e incluso hasta recuperar
gasolinas.

Productos Usos

> LPG Combustibles domesticos y de transporte
—> Gasolinas Combustible automaolriz
Crudo Refineria —> Turbosina Combustible para aviones
—> Kerosina Combustible domestico e Industrial
—> Diesel Combustible transporte pesado
—> Combustoleo  Combustible Industrial

Figura Al.1 Productos de una refineria tipica.
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Casolinas

Figura Al.2. Esquema general de una refineria tipica en México.
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APENDICE 2. PROPUESTA DE MEJORA EN INTERNOS.

Se reportan aqui solo las secciones que se recomiendan modificar.

Tabla A2.1 Modificaciones a internos recomendadas de forma preliminar.

. i0 Plato / Ti . L Diametro,
Equipo SE(’IC.IOH ato /Tipo Marca Dimension Altura, ft f
tedrica de Empaque t
1-3 Mellapak Sulzer 500 Y - Estandar (12 8
DA-101 A/B
4 125X - Estandar 2 8
Seccion de Mellapak Sulzer 500 Y - Estdndar [No hay  |No hay
GOPA cambio  |cambio
Seccion de 350 Y - Estandar |No hay No hay
alimentacion cambio  |cambio
DA-102
Seccion de Plato Bubble [Por 3 in, 747 por plato,|No hay No hay
Vapor Cap proveedor |10 gauge, 18.68 injcambio  [cambio
bajante, 2.5 in
altura vertedero,
claro de bajante in
Seccion 1 Mellapak Sulzer 750Y No hay 10
cambio
Seccion 2 Mellapak Sulzer 350Y No hay [14.11
cambio
Seccion 3 Mellapak Sulzer 125X No hay |20
cambio
DA-201 Seccion 4 Mellapak Sulzer 125X No hgy 20
cambio
Seccion 5 Mellapak Sulzer 125X No hay |20
cambio
Seccion 6 Mellapak Sulzer 125X No hay |20
cambio
Seccion 7 Mellapak Sulzer 125X No hay |20
cambio
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Tabla A2.1 Modificaciones a internos recomendadas de forma preliminar
(Continuacién)

., Plato / Diametro,
. Seccion . . -, Altura,
Equipo L. Tipo de Marca Dimension ft
tedrica ft
Empaque
DA-103A | 1-4 Mellapak Sulzer 750Y 6 5
DA-103B | 1-4 Flexipac Koch 700Y 6 5
DA-103C | 1-4 Mellapak Sulzer 750Y 6 5
DA-103D | 1-4 Mellapak Sulzer 750Y 6 4
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APENDICE 3. EVALUACION Y REVAMP PRELIMINAR DE INTERNOS.
Comparativa de hidraulica de internos caso base vs revamp

En este apéndice se comparan los resultados de la evaluacion hidraulica de internos de
columnas del caso base vs revamp, considerando las etapas ideales. En rojo las
secciones con problemas, en azul las secciones con operacion correctas o
reconfiguradas y en amarillo las secciones del revamp que operan de forma aceptable
y tienen algun pardmetro de menor importancia fuera de rango. Solo se muestran los
resultados de las zonas problematicas y la configuracién propuesta para su mejora.

Evaluacion hidraulica de las Torres de Despunte DA-101 A/B

Figura A3.1a. Evaluacion hidraulica de la Torre de Despunte DA-101 A/B caso base.

Figura A3.1b. Evaluacion hidraulica de la Torre de Despunte DA-101 A/B caso revamp.
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Tray 1 @

® Operating Point

12405

1e+05

8e+04 —

6e+04 :
Maximum \&eir Load
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i Minimum Weir Load '

404~ i [Constant V/L 0% Weep

2e+04 —

0 T T T I T T T T 1 T
0 1e+05 2e+05 Ze+05 4e+05 5e+05
Liquid Mass Flow (Ib/hr)

Figura A3.2a. Plato 1 de la Torre de Despunte DA-101 A/B caso base.

48405
3.5e+05 |
30405

Stage 1 9

g
2
2 1076 mbay/m,
E 25405 - 475 mbarsm,
g
g ]
= 2.10
seros . -10 mbar/m onstant V/l\_—
g
)
S
E \__\
150405 4 E 0.93 mbar/m
’ E
=
| / Operating point
tessso T 041 Mbar/m smemems S e mtm s me e m s memrm e ns

T T T T T T T T T T T T T T T
0 2e+04 de+04 6e+04 8e+04 1e+05 126405 14e+05
Liquid Mass Flow (Ib/hr)

Figura A3.2b. Plato 1 de la Torre de Despunte DA-101 A/B caso revamp.
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Tray 2 9
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0 T T T T T I T 1 T T
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Figura A3.3a. Plato 2 de la Torre de Despunte DA-101 A/B caso base.
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Liquid Mass Flow (Ib/hr)

Figura A3.3b. Plato 2 de la Torre de Despunte DA-101 A/B caso revamp.
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Tray 3 ti
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0 1e+05 28405 3405 de+05 5e+05
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Figura A3.4a. Plato 3 de la Torre de Despunte DA-101 A/B caso base.
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Figura A3.4b. Plato 3 de la Torre de Despunte DA-101 A/B caso revamp.
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Tray 4 g

16e+05 .-:‘.-"""--—-..._._'.____Max\mum P
i -
146405 :
! 100% Downcome
] ]
12e+05 ! i
H Maximum Weir Load
= ] i
£ ' i
3 1e05 i i .
; i ) H ® Operating |
3 i Minimum Weir Load i
% Bt : 0% Weep
g i
s i
ser0a— i
1
i
i
de04 |
]
:
2e+04— !
0 ! T T T T T T T T v v 1 ! ! ! T v v
0 20405 4e+05 6e+05 8e+05
Liquid Mass Flow (Ib/hr)
Figura A3.5a. Plato 4 de la Torre de Despunte DA-101 A/B caso base.
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Figura A3.5b. Plato 4 de la Torre de Despunte DA-101 A/B caso revamp.
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Evaluacién hidraulica de la Torre Atmosférica DA-102

Figura A3.6a. Evaluacion hidraulica de
la Torre de Atmosférica DA-102 caso
base.
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Figura A3.6b. Evaluacion hidraulica de
la Torre de Atmosférica DA-102 caso
revamp
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. Art
Figura A3.7a. Plato 15 de la Torre Atmosférica DA-102 caso base.
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Liquid Mass Flow (Ib/hr)

Figura A3.7b. Plato 15 de la Torre Atmosférica DA-102 caso revamp.
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Stage 16
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. , .
Figura A3.8a. Plato 16 de la Torre Atmosférica DA-102 caso base.
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Figura A3.8b. Plato 16 de la Torre Atmosférica DA-102 caso revamp.
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Stage 17
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§
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0 5e+05 ‘Z:Zm s Fow (/) 1.5e+06 2e+06
Figura A3.9a. Plato 17 de la Torre Atmosférica DA-102 caso base.
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Figura A3.9b. Plato 17 de la Torre Atmosférica DA-102 caso revamp.
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Figura A3.10a. Plato 18 de la Torre Atmosférica DA-102 caso base.
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Figura A3.10b. Plato 18 de la Torre Atmosférica DA-102 caso revamp.
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Evaluacién hidraulica de la Torre de Vacio DA-201

Figura A3.11a. Evaluacion hidraulica de Figura A3.11b. Evaluacion hidraulica de
la Torre Atmosférica DA-102 caso la Torre Atmosférica DA-102 caso
base. revamp.
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Figura A3.12a. Plato 1 de la Torre de Vacio DA-201 caso base.
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Figura A3.12b. Plato 1 de la Torre de Vacio DA-201 caso revamp.
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Figura A3.13a. Plato 2 de la Torre de Vacio DA-201 caso base.
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Figura A3.13b. Plato 2 de la Torre de Vacio DA-201 caso revamp.
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Figura A3.14a. Plato 3 de la Torre de Vacio DA-201 caso base.
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Figura A3.14b. Plato 3 de la Torre de Vacio DA-201 caso revamp.
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Figura A3.15b. Plato 4 de la Torre de Vacio DA-201 caso revamp.

Maestria en Ingenieria Quimica 101



Stage 5

Ultimate capacity
1e+06 i
i
i
- i
£ | !
g 8ev03 ! 2.15 mbar/m onstant V/L
£ i
- !
S :
= H
. H
g i
£ i
6e+05 |
]
o !
E 0.94 mbar/m
S i
£
=
2
E
4e+05 = é : Operating point
I = 0.41 mbar/m
T T T T T T T
be+04 Be+04 1e+05 128405 1.4e+05 1.6e+05
Liquid Mass Flow (Ib/hr)
. -
Figura A3.16a. Plato 5 de la Torre de Vacio DA-201 caso base.
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Figura A3.16b. Plato 5 de la Torre de Vacio DA-201 caso revamp.
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Figura A3.17b. Plato 6 de la Torre de Vacio DA-201 caso revamp.
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Figura A3.18a. Plato 7 de la Torre de Vacio DA-201 caso base.
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Figura A3.18b. Plato 7 de la Torre de Vacio DA-201 caso revamp.

Maestria en Ingenieria Quimica 104



Evaluacion hidraulica de los Strippers DA-103 A/B/C/D

DA-103A

S-1

Figura A3.19a. Evaluacion hidraulica del Agotador de Turbosina DA-103A caso base.

2 m—p

S-1

Figura A3.19b. Evaluacion hidraulica del Agotador de Turbosina DA-103A caso revamp.
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Figura A3.20a. Plato 1 del Agotador de Turbosina DA-103A caso base.
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Figura A3.20b. Plato 1 del Agotador de Turbosina DA-103A caso revamp.
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Figura A3.21b. Plato 2 del Agotador de Turbosina DA-103A caso revamp.
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DA-103B

Figura A3.22a. Evaluacion hidraulica del Agotador de Kerosina DA-103B caso base.

2 m—p- 2m—p

Figura A3.22b. Evaluacion hidraulica del Agotador de Kerosina DA-103B caso revamp.
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Figura A3.23a. Plato 1 del Agotador de Kerosina DA-103B caso base.
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Figura A3.23b. Plato 1 del Agotador de Kerosina DA-103B caso revamp.
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Figura A3.24a. Plato 2 del Agotador de Kerosina DA-103B caso base.
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Figura A3.24b. Plato 2 del Agotador de Kerosina DA-103B caso revamp.
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DA-103C

Figura A3.25a. Evaluacion hidraulica del Agotador de GOLA DA-103C caso base.

Figura A3.25b. Evaluacion hidraulica del Agotador de GOLA DA-103C caso revamp.
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Figura A3.26b. Plato 1 del Agotador de GOLA DA-103C caso revamp.
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Figura A3.27a. Plato 2 del Agotador de GOLA DA-103C caso base.
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Figura A3.27b. Plato 2 del Agotador de GOLA DA-103C caso revamp.
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Figura A3.28a. Evaluacion hidraulica del Agotador de GOPA DA-103D caso base.

2 m—p

DA-103D

Figura A3.28b. Evaluacion hidraulica del Agotador de GOPA DA-103D caso revamp.
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Figura A3.29b. Plato 1 del Agotador de GOPA DA-103D caso revamp.
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Figura A3.30b. Plato 2 del Agotador de GOPA DA-103D caso revamp.
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