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Resumen.

La presente investigacion se realiza con el objetivo de reducir el consumo de portadores
energéticos en la Unidad de Desmineralizacion de Aceite de una refineria de petroleo,
mediante la aplicacion del Andlisis Pinch. En el proceso se identifican catorce corrientes
energéticas, siete corrientes frias y siete corrientes calientes, que se combinan para
garantizar un intercambio térmico de 69 521,03 kW. Las necesidades de enfriamiento y
calentamiento de esta unidad son 53 542,50 kW y 25 804,90 kW respectivamente. La
propuesta de integracion realizada, a pesar de que incrementa el area de transferencia
de calor en un 44,89% respecto al proceso actual, reduce el consumo de agua de
enfriamiento en un 97,80% y en un 91,72% el consumo total de vapor. La reduccién del
consumo total de utilidades es de 97,69%, lo que equivale a mas de catorce millones de
pesos ahorrados por este concepto y reduce los costos de produccion en mas de diez
millones de pesos anualmente. La propuesta de inversion de la red de intercambio de
calor es atractiva debido a que el plazo de recuperacion de la inversion es de cuatro

meses aproximadamente, y el retorno acelerado de la inversion es de 26,48% mensual.



Abstract.

This research was performed with the aim of reducing the consumption of utilities in Oil
Demineralization Unit at an oil refinery by Pinch Analysis. The process has fourteen
energetic streams, seven as cold streams and seven as hot streams, which are
combined to ensure a heat exchange flow of 69 521,03 kW. Both heating and cooling
requirements of this unit are 53 542,50 kW and 25 804,90 kW respectively. The obtained
heat exchanger network, in spite of increasing the heat transfer area at 44,89%
compared to the un-integrated process, reduces both the consumption of cooling water
and steam at 97,80%, and 91,72% respectively. The reduction of total utilities
consumption is 97,69%, equivalent to more than fourteen million dollars saved by this
concept, and the reduction of production costs are more than ten million dollars yearly.
The investment of heat exchange network is suitable because the payback period is four

months approximately, and the rate of return on investment is 26,48% by month.
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Introduccion.

El constante desarrollo tecnolégico hace que la industria del refino global sea un sector
desafiante con numerosas oportunidades para la innovacién en la reduccion de costos
energéticos. La industria se enfrenta hoy a serios desafios como los cambios en los
precios del petréleo, los modelos de consumo, el declive de los yacimientos y los
problemas con las emisiones de contaminantes.

Otro de los problemas a los que se enfrenta la industria del refino actualmente, es la
escasez de la capacidad para procesar los crudos cada vez mas pesados, debido a que
la mayoria de las aproximadamente 700 refinerias que existen actualmente en el mundo
fueron disefiadas para procesar crudos mas ligeros y crudos con bajo contenido en
azufre. (Carrillo, 2004).

El uso eficiente de crudos pesados en los procesos de refino es cada vez mas
frecuente, debido a factores como la escasez de crudos ligeros e intermedios en el
mundo y al continuo incremento de la demanda de productos blancos libres de
contaminantes. Por esta razén, se hace necesaria la implantacion de nuevas
tecnologias para el procesamiento de estos crudos o de sus fondos, sin embargo, se
debe tener en cuenta que la produccion de destilados ligeros de los crudos pesados es
considerablemente mas baja que la de los crudos convencionales, y por lo tanto, los
procesos de mejoramiento y refino deben ser suficientemente rentables desde el punto
de vista econémico para compensar estos bajos rendimientos. (Carrillo, 2004).

El ahorro energético aparecié en la escena industrial y en particular en la industria de
procesos quimicos con la crisis del petréleo, convirtiéndose en uno de los puntos
centrales de los nuevos disefios de procesos. Es en esa época cuando, a partir de los
pioneros trabajos de Umeda y Linnhoff (1878), se establecieron las bases tedricas de la
Tecnologia Pinch, que luego se convirtié en una tecnologia de disefio de procesos que
llega a abarcar diversos campos ademas del ahorro de energia, como la integracién de
bombas de calor y sistemas de cogeneracion, la mejora de la calidad de los efluentes,
el aumento del rendimiento de la planta, los incrementos de produccion y la mejora en

la flexibilidad de los procesos. (Carrillo, 2004).



El término Tecnologia Pinch fue introducido por Linnhoff con el objetivo de representar
un nuevo conjunto de métodos basados en los principios termodindmicos que
garantizaran el nivel de energia minima en el disefio de redes de intercambio de calor.
El uso del término Andlisis Pinch representa a menudo la aplicacion de las herramientas
y algoritmos de la Tecnologia Pinch para estudiar los procesos industriales. Durante las
tltimas dos décadas esta metodologia ha surgido como un desarrollo original en el
disefio de procesos y en la conservacion de la energia. (Douglas, 1998).

Durante varios afios, se ha tenido en cuenta la Tecnologia Pinch como un instrumento
para evaluar sistemas de recuperacion de calor eficazmente disefiados. En el trabajo
original de Umeda, sin emplear la denominacion de Tecnologia del Pinch, se aplica este
procedimiento exclusivamente a sistemas de transmision de calor. También el trabajo
de Linnhoff se circunscribe solamente a esta area de disefio. Efectivamente, esta
herramienta analiza el proceso en términos de flujo de calor. A partir de ahi, el analisis
no tiene porque restringirse al ahorro energético, sino que puede abarcar varios frentes
de disefio, incluso es posible usar la Tecnologia del Pinch evaluando el proceso o
subprocesos en términos distintos del flujo de calor, como por ejemplo, empleandola
para minimizar el uso del agua del mismo o la produccion de efluentes. Si bien es cierto
que la cuna de la Tecnologia Pinch ha sido el disefio de redes de intercambio de calor,
su radio de accion se ha ampliado a otros sistemas de generacion de calor y energia
eléctrica, sistemas de separacion e integracion de columnas de destilacion. (Carrillo,
2004).

La Tecnologia Pinch proporciona una excelente herramienta para evaluar las
necesidades energéticas (tanto en forma de calor como de trabajo) de procesos de
nuevo disefio, ademas de permitir este analisis en procesos ya existentes, a fin de
realizar mejoras para un aprovechamiento energético mas eficaz de los sistemas
involucrados en él, con el consiguiente beneficio econdmico. (Cervero, et al, 2006).

La potencia de esta tecnologia de integracion energética se basa en su capacidad de
evaluar rapidamente el beneficio de la recuperacion de energia del proceso y de lo util
que resulta al inspeccionar un proceso en busca de posibles modificaciones para la
reduccion de sus costos. Estos dos factores son en los que reside precisamente el éxito

de la aproximacién global de disefio de la Tecnologia Pinch. (Cerverd, et al, 2006).



Los resultados satisfactorios en todos estos casos la han convertido en una herramienta
general de la ingenieria de procesos, aplicable a procesos tanto continuos como
discontinuos de todo tipo de sectores industriales, como el petroquimico, alimentario,
farmacéutico y de plasticos. (Pérez, 2008).
La necesidad imperante en la actualidad de lograr un uso eficiente de la energia, en
particular en las grandes industrias de procesos quimicos como refinerias petroleras, ha
dado lugar a la aplicacion de tecnologias encaminadas a este fin, y es precisamente
aqui donde el Andlisis Pinch adquiere especial relevancia. Estas refinerias son
consideradas grandes consumidoras energéticas si se tiene en cuenta los
requerimientos  operacionales de sus principales portadores energéticos,
fundamentalmente en las unidades de desmineralizacion de aceites, en las cuales la
demanda de vapor y agua de enfriamiento suele ser elevada, lo que representa un
gasto energético por concepto de calentamiento y enfriamiento superior al 30 % de los
costos totales de operacién, situacion que conlleva al siguiente Problema Cientifico:
¢Como reducir el consumo de portadores energéticos en la Unidad de
Desmineralizacién de Aceite de una refineria de petroleo?
Para dar solucién al problema propuesto se propone la siguiente Hipotesis:
Si se integran las corrientes del proceso mediante la aplicacion del Analisis Pinch, se
podra disminuir el consumo de utilidades en la Unidad de Desmineralizacion de Aceite
Para dar cumplimiento a la hipotesis plateada se propone el siguiente Objetivo
General:
Objetivo General: Aplicar el Andlisis Pinch en la Unidad de Desmineralizacion de
Aceite de una refineria de petroleo, para la reduccién del consumo energético de la
misma.
Para complementar el objetivo general se plantean los siguientes Objetivos
Especificos:
Objetivos especificos.

1. Realizar una busqueda bibliografica para profundizar en los temas de integracion

energeética.
2. Describir el proceso objeto de estudio.

3. Desintegrar energéticamente el diagrama de flujo del proceso tecnoldgico



4. Proponer una red de intercambio de calor que garantice la reduccién del
consumo energético de la unidad.

5. Evaluar técnica y econOmicamente la alternativa de integracion energética
propuesta.

Para darle cumplimiento a las tareas planteadas se ha estructurado esta

investigacion en tres capitulos:

Capitulo 1: Revision bibliogréfica.

Capitulo 2: Materiales y métodos.

Capitulo 3: Analisis de los resultados.



Capitulo I: Revisién bibliografica.

En este capitulo se presenta una breve caracterizacion de los procesos de desasfaltado
para el refino de crudos pesados, sus aplicaciones y desventajas en cuanto a la
produccion de aceite desmetalizado (DMO). Ademas, debido al alto consumo
energético de estos procesos, se incluye en este apartado los aspectos fundamentales
para el andlisis de la eficiencia energética. Para ello se realiza una busqueda
bibliografica sobre las metodologias de integracion energética existentes, entre las que
se destaca el Analisis Pinch, por sus vastas aplicaciones en la industria de procesos
quimicos.

Para desarrollar estos temas se consultaron las Bibliotecas Cientifico — Técnicas, la
Biblioteca Virtual de la Facultad de Ingenierias de la Universidad de Matanzas, asi
como diferentes sitios disponibles en Internet.

1.1. Procesos para el refino de crudos pesados. Pro  ceso de desasfaltado.

Segun Carrillo et al (2004) los crudos pesados se caracterizan por ser pobres en
fracciones ligeras y en carbono parafinico, muy ricos en asfaltenos y resinas, tener altos
rendimientos de residuos, alto contenido de contaminantes, alta viscosidad y relacion
carbono e hidrégeno elevada. Dependiendo de la localizacion, edad y condiciones de la
formacion del crudo, sus componentes metalicos pueden estar presentes en diferentes
cantidades y estructuras, los metales presentes en mayor proporcion son el niquel y el
vanadio, los cuales presentan efectos nocivos en las diferentes etapas de refinacion del
petréleo, debido a que desactivan los catalizadores de los procesos de conversion, son
grandes precursores de coque y una fuente de contaminacion durante la quema de
combustibles.

Para el refino de crudos o de sus fracciones pesadas, se utilizan procesos cataliticos
como: hidrotratamiento, craqueo de petréleo pesado (HOC), conversion de petrdleo
crudo (BOC Unibon), LC-Clarificacion y craqueo catalitico en lecho fluido y no cataliticos
como: desasfaltado (DEMEX), coquizacién retarda, coquizacion en lecho fluido y
viscorreduccion. (Carrillo, et al, 2004).

Carrillo y Corredor (2005) afirman que el proceso de desasfaltado se realiza en

contracorriente en columnas de extraccién liquido-liquido o en mezcladores



decantadores, dependiendo del solvente empleado y de la calidad de los productos. En
este proceso se obtienen dos subproductos: el extracto denominado aceite
desmetalizado (DMO) y el refinado (fondos DEMEX). Se opera a temperaturas que van
desde 298 K hasta 403 K y a presiones desde 0,1 MPa hasta 5 MPa vy las relaciones
solvente carga se mueven en el intervalo de tres a doce. El conjunto de temperaturas y
presiones se escoge de tal manera, que el solvente se encuentre por debajo de las

condiciones criticas.

Extracto (DMO con Salveni)

.

Carga (Fondos de Wacio | - — — —

con Solvente predilulday [ — — —
- ——

b = = =

Solvente (Butano-Propanajf — 4 —

| Agfalio

[Asfalto con trazas de Salvente)

Figura 1.1.Extraccion liquido-liquido en torres desasfaltadotas.

Fuente: Carrillo, et al, (2004).

1.1.1. Secciones que conforman la unidad de desasfa Itado de una refineria de
petréleo.

La unidad de desasfaltado segun Carrillo et al (2004) se divide principalmente en tres
secciones:

% Seccion de carga: Antes de entrar a la seccion de extraccion, la carga se lleva a la
temperatura de operacion mediante intercambiadores de calor. En algunas plantas, a la
carga se le adiciona una porcion de solvente antes de entrar al intercambiador de calor,
esta cantidad de solvente inicial s6lo debe disolver la carga, sin que se presente

precipitacion.



% Seccion de extraccion: Esta seccion consta de sedimentadores o columnas de
extraccion liquido-liquido. La altura de las columnas varia entre 18 y 22 m, y el didmetro
entre 2,4 y 3,6 m, los elementos de separacion son platos de rejillas con angulos
determinados y empaquetamientos en la parte superior, ademas de un sistema de
calentamiento para afinar la temperatura de tope y de esta manera controlar la calidad
del aceite desmetalizado (DMO).

% Seccion de recuperacion de solvente: Para separar el solvente de los productos, se
emplean intercambiadores de calor, evaporadores, hornos y torres despojadoras.

1.1.2. Aplicaciones y desventajas del proceso ded esasfaltado.

Carrillo y Corredor (2005) sefalan las principales aplicaciones del proceso de
desasfaltado para la obtencion de:

% Cargas sintéticas para la produccion de gasolinas a través de los procesos de
ruptura catalitica, para lo cual se utiliza como carga fondos de vacio intermedios, el
extracto obtenido se denomina aceite desmetalizado (DMO). Debido al efecto nocivo de
los contaminantes sobre el catalizador de las unidades de craqueo catalitico (FCC), en
el aceite desmetalizado se controla el contenido de niquel (Ni), vanadio (V), azufre (S) y
carbon Conradson (CCR).

% Cargas para la elaboracién de ceras parafinicas y bases lubricantes, las cuales se
utilizan como cargas para fondos de vacio parafinicos, el extracto obtenido es
denominado aceite desasfaltado (DAQO). A este producto se le controla la viscosidad y el
contenido de carbon Conradson (CCR<1,7).

La principal desventaja del proceso de desasfaltado es la separacion solvente-DMO,
debido a que los gastos energéticos representan cerca del 60% de los costos totales de
operacion de la planta. La introduccion en 1970 de la extraccidon supercritica hizo
posible el disefio de plantas con mayor capacidad, con una reduccion en los costos
energéticos. Actualmente, esta tecnologia se usa en todo el mundo para la produccién
de cargas para las unidades de craqueo, hidrotratamiento o hidrocraqueo, y para la
obtencion de bases lubricantes. (Carrillo y Corredor, 2005).

Para Darr y Poliakoff (1999): “Un fluido supercritico (FSC) es cualquier sustancia cuya
temperatura y presién estdn por encima de sus valores criticos y su densidad es
aproximada a la densidad critica”.



Cardoso (2006) plantea que a pesar de las diversas ventajas de la tecnologia
supercritica en la industria, por su gran poder de dilucién y la obtenciéon de productos
con ausencia de residuos de solventes. Existen otros factores fundamentalmente
econdémicos que se oponen a la rapida difusion de esta tecnologia, pues operar a altas
presiones requiere de costos elevados de inversion en los equipos.

Segun Carrillo et al (2006) el procesado de fondos de vacio mediante desasfaltado con
disolventes parafinicos ligeros como el propano, n-butano, i-butano y pentanos,
diversifica las aplicaciones de esta corriente debido a que favorece la remocion de
metales (niquel y vanadio), carbon Conradson (CCR), azufre e insolubles en n-heptano,
obteniéndose cargas sintéticas para procesos cataliticos o para la produccién de bases
lubricantes.

A criterio de la autora de este trabajo el uso de solventes supercriticos para la reduccion
de los gastos energéticos que implica la separacion y obtencion del aceite
desmetalizado (DMO), a pesar de que reduce los costos adicionales de separacion,
incurrire en un mayor gasto para lograr las condiciones de operacion requeridas, por lo
que sera necesario buscar otra variante de solucién para garantizar el uso eficiente de
la energia en estos procesos.

1.2. Integracién energética de procesos: una altern ativa de solucion para la
reduccion de los costos energeéticos.

Los procesos quimicos pueden considerarse como tres subsistemas que interactuan, el
proceso en si mismo, incluyendo reactores (en el caso mas general) y unidades de
separacion, la red de intercambiadores de calor, que incluye todas las corrientes de
proceso a intercambiadores internos (entre corrientes de proceso) y, finalmente, la red
de servicios que ha de satisfacer las necesidades externas de calor, potencia y vapor.
La integracion energética trata estos tres subsistemas y sus interacciones, con el fin de
conseguir una utilizacién eficiente de la energia disponible, y obtener la red de
intercambiadores de calor que permita que cada corriente alcance la temperatura
deseada a partir su temperatura de entrada. (Melchor, 2010).

Al incrementarse los costos energéticos en un proceso productivo, resulta necesario
aumentar el uso racional de la energia con el objetivo de elevar la rentabilidad y
competitividad de la industria. La integracion energética apunta en ese sentido, permite



maximizar el uso eficiente de la energia producto de la recuperacion y minimiza la
utilizacion de portadores energéticos. Ademas caracteriza el flujo global dentro de
cualquier proceso, e identifica las politicas Optimas para su distribucion y redistribucion,
con tal de obtener la configuracion éptima para su consumo minimo. (Gonzalez, et al,
2005; Gonzalez, et al, 2006; Pérez, 2008).

En 1993, segun especialistas del Instituto para la energia y las técnicas de
automatizacion radicado en Berlin, se definidé la integracion energética de procesos
como el conjunto de métodos sistematicos para el disefio de sistemas de produccion
integrados que incluyen, desde los procesos individuales, hasta procesos completos de
produccion, con especial énfasis en el uso eficiente de la energia y la reduccion de los
efectos ambientales. (Gundersen, 2005).

Para Zamora (2005) la integracién de procesos es una tecnologia sistematica basada
en un enfoque hacia el desarrollo de procesos, que permite identificar los objetivos
globales de eficiencia antes de cualquier actividad de desarrollo, y encontrar la
estrategia Optima para llevarlo a cabo. Estos objetivos pueden ser: la minimizacion tanto
de los requerimientos energéticos como de la generacion de residuales, y por otra parte
la maximizacion de la eficiencia del proceso.

La idea de pensar en reutilizar la energia proveniente del propio proceso, parece ser
una forma exitosa para comenzar a hablar de una verdadera y completa eficiencia
energética. Para aplicar satisfactoriamente un proyecto de economia energética, debe
valorarse en que parte de la planta esto resulta factible y una vez identificado, se
requiere de una busqueda constante del esquema energético que mejores resultados
ofrezca. En ese sentido, la integracion de procesos juega un papel importantisimo, la
misma se concibe como la seleccién de las etapas de procesos y sus interconexiones
capaces de garantizar la solucién 6ptima del sistema productivo de forma integrada.
(Linnhoff y Turner, 1981; Jiménez, 2006 a; Jiménez, 2006 b).

Actualmente, el término de integracion energética de procesos agrupa un conjunto de
herramientas que ofrecen al ingeniero un enfoque estructurado a través del cual se
logran identificar ineficiencias en un proceso y se seleccionan las mejores

oportunidades para el mejoramiento de los procesos. Estas técnicas pueden ser



convenientemente usadas para el disefio de nuevas unidades de produccion y/o para la
mejora de plantas existentes. (Pérez, 2008).

Debido a la importancia que ha alcanzado la expansion de la integracion energética y
dado el fuerte impacto que tiene en la ingenieria de procesos; en la actualidad esta
considerada por numerosas empresas como una “tecnologia estratégica mayor en el
disefio y la planificacion de procesos”. (Gundersen, 2000).

Las técnicas de integracion energética de procesos resultan extraordinariamente Utiles
para el buen funcionamiento del mundo industrial. No solo son utiles desde el punto de
vista tecnoldgico, pues también garantizan procesos mas econdmicos incluso antes de
la etapa de disefio. Por otra parte, otro de los beneficios que aportan estas técnicas es
el impacto favorable sobre el medio ambiente, es decir, pueden considerarse estas
metodologias como ambientalmente amistosas. (Pérez, 2008).

En ocasiones, existe el mal criterio de que estas técnicas compiten entre si. Esto no es
exactamente asi; la integracion de procesos es una actividad sistémica, sistematica y
creativa, que depende mucho de la experiencia para su aplicacion entre otros aspectos
para lograr buenos resultados. (Pérez, 2008).

1.2.1. Métodos de integracién energética.

Segun Gundersen (2000) los métodos de integracion de procesos se dividen en: reglas
heuristicas, sistemas basados en el conocimiento, métodos termodinamicos y métodos
de optimizacion.

El enfoque de las reglas heuristicas esta dado por la experiencia del ingeniero y su
intuicion, mientras que los sistemas basados en el conocimiento intentan formalizar las
reglas heuristicas dentro de las pautas de la automatizacion. Los métodos
termodinamicos usan visiones fisicas del proceso o sistema y los métodos de
optimizacibn usan modelos de optimizacion y algoritmos implementados a las
computadoras.

» Métodos de optimizacién matematica.

La metodologia basada en la programacion matematica para el disefio, integracion,
problemas de operacion de redes de intercambiadores o para problemas de sintesis de
procesos, consiste en tres pasos principales. El primer paso es el desarrollo de las

alternativas para la seleccion de la solucion éptima. El segundo, es la formulacion de un
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modelo matematico que involucra variables discretas y continuas para la seleccién de la
configuracion y los niveles de operacion. El tercer paso es la solucion del modelo de
optimizacidén que arroja la solucion 6ptima. (Montes de Oca y Dominguez, 2008).

Los métodos de optimizacidon matematica para la sintesis de redes de intercambiadores
de calor han sido clasificados por Floudas (1995) como optimizaciones secuenciales y
simultaneas.

En la optimizacion simultanea, el problema de optimizacion se formula haciendo uso de
la superestructura de la red de intercambiadores de calor, tratando de encajar todas las
configuraciones posibles de la red y hacerlas coincidir con las corrientes del proceso.
Yee, Grossmann, y Kravanja (1990) propusieron una superestructura basada en la
programacion no lineal de enteros mixtos [Mixed Integer non-linear Program, (MINLP)]
para el disefio de las redes de intercambio de calor. Si los costos fijos para el
intercambiador de calor no se conocen, entonces puede ser formulado un modelo de
programacion no lineal mixtos [Non-Linear Program, (NLP)]. (Smith, et al, 2010).

Por otra parte, en la optimizacion secuencial el disefio procede secuencialmente,
determinando primero los requerimientos minimos de utilidades, seguido del niumero
minimo de intercambiadores y finalmente del costo minimo de inversion de la red de
intercambiadores de calor. La limitacion fundamental de este tipo de optimizacion es
que el intercambio entre la energia y el costo capital no es considerado
simultdneamente y pueden obtenerse otras redes subalternas optimas. Sin embargo, la
optimizacién simultanea provee el intercambio apropiado, porque la estructura de la red,
los costos y areas de los intercambiadores asi como, los requerimientos de utilidades
son determinados simultaneamente. (Shivakumar y Narasimhan, 2002).

Laukkanen (2003) sefala que la programacion matematica es una herramienta eficaz
en el analisis y optimizacion de sistemas de energia, debido a que generalmente se
requieren a la misma vez, la optimizacion estructural y continua para la sintesis de un
diagrama de flujo. Su principal desventaja se encuentra en la formulacién y modelacién
de estos problemas, si no los mismos no podran ser resueltos por las computadoras en

un tiempo practico o los resultados generados seran pobres.
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» Método exergético.

La exergia es una medida universal del trabajo potencial o de la calidad de las
diferentes formas de energia respecto a un ambiente dado. La pérdida energética
proporciona una medida cuantitativa, generalmente aplicable, del proceso o la
irreversibilidad de un sistema, por lo que el analisis exergético se ajusta bien para el
analisis de las ineficacias de una unidad, proceso o planta total. (Laukkanen, 2003).

La mayor desventaja del analisis exergético es que se necesitan los valores de la
entropia para los diferentes flujos y obtenerlos puede hacerse muy dificil. Ademas,
aunque el andlisis exergético minimiza las ineficacias de un sistema o proceso, no
considera la economia de las alternativas evaluadas, por lo que existe la posibilidad de
obtener soluciones que son termodinamicamente factibles pero econdmicamente
impracticables. (Laukkanen, 2003).

» Andlisis Pinch.

El Analisis Pinch es una metodologia simple para analizar sistematicamente procesos
quimicos y sistemas de utilidades circundantes, con la ayuda de la Primera y Segunda
Ley de la Termodindmica. La primera Ley proporciona la ecuacién de energia para el
calculo de la variacion de entalpia de las corrientes que atraviesan el intercambiador de
calor, mientras que la Segunda Ley determina la direccion del flujo de calor, esto implica
que la energia calorifica solo puede fluir en la direccion de la corriente caliente a la fria,
lo que prohibe el cruce de temperaturas entre las corrientes calientes y frias a través de
la unidad de intercambio. Haciendo uso de esta metodologia es posible identificar los
cambios necesarios en las condiciones del proceso que puedan tener un impacto en el
ahorro energético considerando que estos cambios pueden lograrse con el disefio
optimo de la red de intercambiadores de calor. Por tanto, los objetivos fundamentales
de esta metodologia son: obtener los consumos minimos de utilidades, el niumero
minimo de unidades de intercambio, el area minima de los intercambiadores y el costo
total minimo. (Douglas, 1998).

Segun Geldermann (2006): La idea basica del Analisis Pinch de energia es un
acercamiento sistematico para la minimizacion de energia perdida, para llegar lo mas
cerca posible a un sistema reversible. En su primer paso el Analisis Pinch produce la

mejor recuperacion posible de calor sin tener en cuenta cualquier restriccion como por
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ejemplo pérdidas de calor. Ademas, la recuperacién sélo puede ser lograda cambiando
estructuras o condiciones del sistema.

Para Benitez et al (2007) y Gonzéles et al (2007) la Tecnologia Pinch consiste en
proponer una red de transferencia de calor 6ptima entre las diferentes corrientes del
proceso con el objetivo de aprovechar al maximo todas las posibilidades de
calentamiento y enfriamiento entre las propias corrientes, reduciendo la necesidad de
utilizar fuentes externas.

Zamora (2005) sefiala que el objetivo primordial de un Analisis Pinch es lograr ahorros
financieros mediante integracién de calor en el proceso, maximizar la recuperacion de
calor del proceso y reducir las cargas de los servicios auxiliares. El procedimiento
primero predice antes que el disefio, los requerimientos minimos de energia externa,
area de la red y numero de unidades para un proceso dado en el punto pinch.
Posteriormente se disefia una red de intercambio de calor que satisfaga esos objetivos
y finalmente la red se optimiza mediante la comparacion de costos energéticos y los
costos fijos de las redes de tal manera que el costo total anual sea minimo.

De todos los criterios para la descripcion y comprension del Andlisis Pinch, reportados
en la literatura, la autora de este trabajo considera que el planteado por Douglas (1998),
aborda de manera mas completa los fundamentos para la aplicacién de esta técnica de
integracion energética de procesos.

Las reglas basicas del Analisis Pinch para lograr la maxima transferencia de calor entre
las lineas calientes y frias segun Renedo y Fernandez (2003); Erazo et al (2005); Kemp
(2007) son:

% No se debe transferir energia de la parte superior a la inferior del pinch, pues esto
atenta directamente contra la transferencia de calor en modo vertical, y todo intercambio
térmico en este sentido aumentara en la misma medida los servicios auxiliares de
calentamiento y refrigeracion.

% No se deben instalar servicios de refrigeracion por encima del pinch, asi se
disminuye la posibilidad de recuperar calor en las lineas calientes y se requeriria
incrementar el calor comunicado a los servicios de calentamiento igual a la cantidad de

calor que extrajo esta refrigeracion.
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% No deben colocar servicios de calentamiento por debajo del pinch, esto implica un
aumento de los servicios de refrigeracion en la cuantia del calentamiento.

Los datos necesarios en el Analisis Pinch son los de las corrientes en el proceso que
van a ser analizadas, es decir las corrientes que necesitan ser calentadas o enfriadas.
Los datos de estas corrientes que se necesitan son las temperaturas de entrada y
salida y la capacidad calorica. Cuando estos datos se han obtenido se puede empezar
el calculo para el consumo minimo de utilidades. (Laukkanen, 2003).

Entre las técnicas de integracion de procesos, desde el punto de vista energético, el
Andlisis Pinch, es el mas usado debido a que su metodologia de trabajo es bastante
sencilla, a pesar de que constituye en si misma, una técnica de optimizacion.
(Gonzélez, et al, 2007).

Para la autora de este trabajo el Analisis Pinch representa un escalén superior en el
analisis de la eficiencia energética, en comparacién con los otros métodos analizados,
por la sencillez de su metodologia, su caracter estructurado, y por la velocidad con que
realiza las evaluaciones econémicas.

1.3. Etapas del Andlisis Pinch.

Segun Gira y Watt (1987) y Benitez et al (2007) para proponer la red de
intercambiadores integrada, la tecnologia pinch se divide en cuatro etapas generales,
las cuales se muestran a continuacion:

< Etapal: Simulacion. Definicion del problema.

« Etapa 2: Determinacion del punto de pinch.

+ Etapa 3: Disefio de la red de intercambiadores.

% Etapa 4: Analisis econdmico y optimizacién de la diferencia de temperatura para
minimizar los costos de la red disefiada.

El Andlisis Pinch basico se inicia identificando los potenciales térmicos de las corrientes
del proceso, esto es, identificar las temperaturas iniciales y finales de cada corriente,
sus flujos y capacidad calorifica; asi mismo se debe tener una caracterizacién de los
servicios auxiliares. Después de esta etapa inicial se deben construir las curvas
compuestas caliente y fria lo que representa la tasa de flujo térmico a lo largo del
proceso; a continuacion, con una diferencia de temperatura minima inicial (AT minimo),

se comienzan las posibilidades de recuperacion energética y las necesidades de
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suministrar y extraer calor del sistema de intercambio atendiendo a las reglas béasicas
de la Tecnologia Pinch.

Llegado a este punto, comienza la etapa (conocida como supertargering) que involucra
los costos energéticos y los costos asociados al area de intercambio de calor y al
namero de intercambiadores. En esta etapa es donde se pondera el ahorro energético y
la inversion y se alcanza una diferencia de temperatura 6ptima. A partir de esta etapa
se construye la gran curva compuesta, cuya utilidad practica permite la identificacion de
cambios en el proceso potencialmente rentables y que permitan a su vez reducir el
consumo de energia y el impacto negativo al medio ambiente. Esto a su vez constituye
el punto de partida para el disefio de la red de intercambio de energia. (Serna y
Jiménez, 2004; Teopa, et al, 2005; Jiménez, 2006 b; Pérez, 2008).

Cervero et al (2006) sefialan que si en un proceso se tiene una corriente caliente (que
cede calor) y otra fria (que absorbe calor), suponiendo que la capacidad calorifica es
independiente de la temperatura, se obtiene una representacion del proceso en el
diagrama temperatura contra calor (T-Q) como muestra la figura 1.2. Cuando el proceso
tiene mas de una corriente fria y/o mas de una corriente caliente, que suele ser lo
normal, la representacion grafica consiste en sumar todas las lineas calientes en una

sola linea compuesta, y lo mismo hacer con las frias.

Calefaccion
externa

Corriente caliente

Corriente fria |

Temperatura

; = 1
i Refrigeracion
externa | Calor recuperable
i

Calor

Figura 1.2: Recuperacion de calor entre una corriente fria y otra caliente del proceso
Fuente: Cervero, et al, (2006).
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Tres aspectos se consideran segun Cervero et al (2006) a la luz de esta representacion:
s En la zona central donde las lineas de ambas corrientes se solapan, es posible
transferir calor de la corriente caliente a la fria, con una diferencia de temperaturas igual
0 superior a la minima. La extension del solapamiento da idea del grado de
recuperacion de calor.

% Si en el proceso la linea de la corriente caliente cortase a la de la corriente fria, no
existiria suficiente gradiente de temperaturas para permitir la recuperacion de energia,
de ahi la necesidad de establecer una diferencia minima de temperatura.

% Cuando la carga calorifica total de la corriente caliente ya ha sido totalmente
integrada, lo cual es funcién del gradiente térmico minimo elegido (AT minimo),
cualquier necesidad de calentamiento adicional que requiera la corriente fria,
representada por la zona derecha no solapada de la linea fria, ha de ser suministrada
por un equipo externo. Lo mismo sucede con la refrigeracién adicional que precisa la
corriente caliente en la zona izquierda.

El pinch o pliegue energético es el punto donde la diferencia de temperaturas entre la
zona caliente y la zona fria del sistema se aproximan hasta un valor igual a la diferencia
de temperatura minima seleccionada, definida como la distancia minima vertical como
se muestra en la figura 1.2. (Benitez, et al, 2007).

Pérez (2008) plantea que mientras mayor sea el solapamiento entre las curvas, mayor
sera la recuperacion de calor por parte de las corrientes de proceso y menor, por ende,
ser& el consumo de utilidades auxiliares.

El efecto de la diferencia de temperatura minima seleccionada (AT minimo), es decir, de
la posicidn relativa de las curvas compuestas sobre los costos del sistema, es evidente.
Si las curvas se tocan (ATminimo = 0), no hay fuerza impulsora para la transmision de
calor en algun punto del proceso, lo cual requeriria un area infinita de transmision de
calor y, por lo tanto, los costos inmovilizados serian infinitos.

A medida que aumenta la diferencia minima de temperatura, se reduce la recuperacion
energética entre las curvas y los costos de capital fijo e inmovilizado disminuyen, puesto
que se necesita menor area de intercambio. (Linnhoff y Flower 1978; Linnhoff y
Vredeveld, 1984; Cervero, et al, 2006).
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Segun Pérez, (2008) para una red de intercambio de calor, la diferencia minima de
temperatura se selecciona atendiendo al tipo de intercambiador presente en la red tabla
1.1y al tipo de proceso industrial como muestra la tabla 1.2.

Tabla 1.1. Diferencia minima de temperatura segun el tipo de intercambiador.

Tipo de intercambiadores AT min , °C
Tubos y coraza 3-5
Placas 2-3

Fuente: Pérez, (2008).
Tabla 1.2. Diferencia minima de temperatura para distintos sectores industriales.

Sector industrial AT min, °C
Refinacion de petréleo 20-40
Petroquimica 10-20
Quimica 10-20
Procesos a bajas temperaturas 3-5

Fuente: Pérez, (2008).

Otra herramienta del Andlisis Pinch es la curva compuesta global o gran curva
compuesta, que ayuda al ingeniero a observar globalmente las necesidades del proceso
en cuanto a sistemas auxiliares, una representacion basica de la misma se muestra en

la figural.3.

Calor aportado por equipos auxiliares

Temperatura *

Calor retirado por refrigeradores auxiliares

Calor

Figural. 3. Curva compuesta global y demanda de calor.
Fuente: Cervero, et al, (2006).
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La escala vertical representa el intervalo de temperaturas desplazadas del proceso,
mientras que la escala horizontal muestra el consumo energético.

Para obtener la curva compuesta global, se desplazan horizontalmente las lineas
compuestas hasta que la minima diferencia de temperatura entre la linea caliente y fria
sea igual a la diferencia de temperatura predeterminada (AT minimo). Una vez situadas
asi las lineas, se desplaza la linea fria una cantidad igual a (ATmin)/2 en el eje de
temperaturas (verticalmente), y la corriente caliente se desplaza -(ATmin)/2. De este
modo, existira al menos un punto (el pinch) donde las dos lineas se toquen, el cual se
muestra en la figura 1.3 como punto P. Por encima de él, el proceso esta en déficit de
energia y necesita aporte externo en forma de calefaccion. Por debajo, el proceso tiene
excedente de energia y necesita refrigerarse externamente. Por lo tanto, la energia
necesaria de calefaccion para que el proceso esté equilibrado energéticamente es el
valor en abscisas de la apertura superior de la curva compuesta global. Analogamente,
la apertura inferior de la curva compuesta global indica la energia excedente del
proceso, que ha de ser evacuada por medio de un sistema de refrigeracion auxiliar.
Estas dos cantidades de energia, obtenidas de un analisis de la curva compuesta, se
denominan necesidades energéticas minimas. (Cervero, et al, 2006).

La diferencia fundamental entre las curvas compuestas y la gran curva compuesta es
que con la representacion de esta ultima no solo es posible obtener las cantidades
minimas de servicios auxiliares necesarias para el proceso, sino ademas la calidad de
estos servicios. Sobre la base de criterios econémicos y tecnoldgicos se pueden
seleccionar cuales son los niveles de temperatura adecuados para las distintas
utilidades. (Linnhoff y Flower, 1978; Pérez, 2008).

Es decir, la gran curva compuesta no es una herramienta que excluye a las curvas
compuestas, mas bien complementa lo relacionado con el Andlisis Pinch. Si por un lado
las curvas compuestas permiten, partiendo de la seleccion inicial de una diferencia
minima de temperatura, obtener la minima cantidad de servicios generales, el area total
de intercambio y el numero de unidades de intercambio a través de calculos rapidos;
por otro lado la gran curva compuesta permite no solo obtener las mismas cantidades
minimas de utilidades sino ademas permite valorar cuales son los niveles adecuados de

temperatura para estas utilidades con el fin de que pueda maximizarse aquella utilidad
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gue resulte menos costosa e integrar otros equipos consumidores de energia a la red
de intercambio. (Jiménez, 2006 b).

1.4. El Analisis Pinch para el disefio de redes de intercambio de calor.

Las redes de intercambio de calor son los principales escenarios de concentracion de
la Tecnologia Pinch. Una vez que se tiene una red de maxima recuperacion de energia,
ésta se evoluciona con el objetivo de maximizar las cargas de calor para la menor area
de intercambio al menor costo posible. (Pérez, 2008).

El ahorro energético en un proceso térmico se puede conseguir mediante una red de
intercambiadores de calor que recupere el calor de las lineas calientes y lo envie a las
lineas frias, de tal manera que minimice las necesidades energéticas en los servicios
auxiliares donde estas lineas se deben calentar o enfriar, reduciendo asi los costos de
funcionamiento de la instalacion. (Renedo y Fernandez, 2003).

Estos valores minimos se pueden obtener sin realizar un disefio detallado de la
topologia de la red de intercambio, o de los intercambiadores que la forman, sino
Gnicamente a partir de los datos térmicos de las corrientes que constituyen el proceso.
Por este motivo la Tecnologia Pinch es muy util para realizar una estimacion rapida del
rendimiento de una alternativa de disefio; para obtener informacion que permita
proponer modificaciones y mejoras en una alternativa de disefio; o para comparar varias
alternativas sin tener que complementar el disefio de cada una de ellas. (Ravagnani, et
al, 2003 ; Ravagnani, et al, 2005; Ginuss, 2005; Melchor, 2010 ; Gorji, et al, 2011).

Los disefos de redes de intercambio de calor normalmente presentan un alto grado de
flexibilidad frente a los cambios operacionales que pueden ocurrir. Algunos de los
cambios realizados por necesidades de la propia industria, son tan grandes que
requieren el redisefio de la red original; en otros casos se plantea el redisefio de la red
producto de las mejoras considerables que pueda traer consigo la modificacion de la
misma; mientras que en otros el objetivo es obtener una nueva mas rentable y que
cumpla con los requerimientos técnicos necesarios, asi como con las exigencias
medioambientales. (Pérez, 2008).

Cervero et al (2006) afirman que la estrategia en el reajuste de un proceso no busca
encontrar la solucién 6ptima del problema, pues la mayor parte de las veces significaria,

en términos de transferencia de calor, deshacerse de un area de intercambio de calor
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qgue ya estd instalada y lo que es mas importante, ya esta pagada. El objetivo principal
es usar esa area (siempre hablando en términos de transmision de calor) mas
eficazmente, en resumen, se trata de aumentar la eficacia en el uso de esa area debido
al cruzamiento en la transferencia de calor. La ventaja de este procedimiento es que
emplea el area de transmision de calor objetivo como la base para establecer la
cantidad de energia que puede recuperarse usando el area instalada, y no la aplicacion
inversa, que seria reducir el nimero de intercambiadores, y que realmente implica un
nuevo disefio y no una mejora, asi una vez analizados los intercambiadores que
transfieren calor a través del pinch, la mayor parte de las veces habra que afiadir uno o
dos intercambiadores mas para compensar la inevitable ineficiencia del proceso actual
(ineficiencia entendida como menos eficaz que el objetivo). La estructura final no llega a
los objetivos 6ptimos que proporcionaria un disefio nuevo del proceso, pero si que
proporciona un uso 6ptimo de los equipos ya instalados, incurriendo en menores costos
de inversion, menores periodos de recuperacién de la inversién y de parada de la
planta.

Desde el punto de vista econdémico, cuanto mayor sea el intercambiador instalado,
mayor sera la recuperacion de calor conseguida, y con ello el ahorro en costos de
energia en los equipos auxiliares de calentamiento y refrigeracién, pero también es
mayor su precio, al tiempo que se incrementa la energia de bombeo de los fluidos, con
lo que la solucién 6ptima economica se logra con un compromiso entre el ahorro
econdémico producido en energia y los costos en los que se incurren para lograrlo, lo
gue tiene que ser objeto de un amplio y minucioso estudio econdmico. Ademas desde
los puntos de vista energético y medioambiental, la mejor solucién es colocar un
intercambiador de calor lo mas grande posible que realice el mayor intercambio térmico
permitido por las temperaturas de ambos fluidos, consiguiendo asi el maximo ahorro
energético y por tanto una minima emision de contaminantes. (Renedo y Fernandez,
2003).

1.5. Aplicaciones del Analisis Pinch para la eficiencia energética de procesos.

Existen algunos autores que consideran a la Tecnologia Pinch como una técnica solo
para el mejoramiento de las redes de intercambio de calor bajo condiciones especificas,
pero lo cierto es que esta tecnologia se utiliza para el redisefio de procesos de
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intercambios de energia, pasando por el disefio de columnas de destilaciéon, llegando
incluso hasta la integracién del equipamiento alto consumidor de energia de una planta
completa. (Wall y Gong, 1996).

Segun Pérez (2008) el Andlisis Pinch ha sido empleado extensamente alrededor de
todo el mundo para mejorar la eficiencia de algunos procesos quimicos como los
petroquimicos, petréleo, pulpa y papel, azdcar, procesamiento de alimentos, entre otros.
Para Geldermann et al (2006) la aplicacion original del método pinch se dirige a la
optimizacién de energia y redes de intercambiadores y afirma que en las ultimas dos
décadas también se ha aplicado a la minimizacibn de aguas residuales y la
recuperacion de compuestos organicos volatiles de corrientes de gases de desecho.
Zhelev y Ridolfi (2006) afirman que se han desarrollado métodos de pinch para la
gestion y optimizacion de recursos combinados (energia y agua, energia y trabajo de
eje, calor y transferencia de masa, oxigeno y electricidad).

Se reportan muchos trabajos recientes en redes de agua, los cuales se basan en
métodos graficos y matematicos. Sin embargo la principal ventaja del Analisis Pinch es
la identificacion del objetivo dentro de la red por encima del disefio detallado de ésta.
(Seingheng, et al, 2007).

El método pinch puede ser aplicado para operaciones con restriccion de flujo, en el cual
las operaciones son controladas cuantitativamente, y pueden incluir equipos como
generadores de vapor, torres de enfriamiento, y reactores, que no involucran
transferencia de masa, estas unidades tienen flujos de entrada y salida fijos que no son
especificamente los mismos y que por lo tanto pueden incluir pérdidas o ganancias de
agua. Las restricciones de flujo pueden ser satisfechas con reciclos y separadores de
flujo en las operaciones que utilizan agua. Para este método se propone que las
corrientes de entrada sean consideradas como demandas y las de salida como fuentes
lo que permite que las unidades que tienen mdltiples entradas y salidas sean
modeladas. (Prakash y Shenoy, 2005).

La necesidad de utilizar métodos sistematicos para lograr una mejor estrategia de
operacion debido al aumento en los costos de agua y del tratamiento de residuales, asi
como de las nuevas legislaciones medioambientales, ha traido consigo que en los

altimos afos el concepto de pinch ha sido aplicado a diferentes areas de desarrollo para
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la reduccion del consumo de agua y de generacion de aguas residuales en la industria,
lograndose ahorros de agua de 15 — 40% y reducciones del efluente final de 20 — 50%.
(Koufos y Retsina, 2001; Martin, 2008).

En la industria papelera mediante la aplicacién del Analisis Pinch se obtienen resultados
de hasta un 30% de reduccion del agua, ademas de lograse una recuperacion y reuso
de un 60% de la fibra que se pierde. Ademas el plazo de recuperaciéon de la inversion
puede ser de menos de un afo. (Dunn, 2003; Martin 2008).

Ponce y Salazar (2001) reportan un ejemplo de la aplicacion de la Tecnologia Pinch en
las columnas de destilacion atmosférica de la refineria de Tula en México, donde se
reporta un ahorro de energia de 4 885,49 kW después de la aplicaciéon del Analisis
Pinch, sin influir en el detrimento de la calidad y cantidad de los productos terminados.
Rios y Grisales (2003) realizan un analisis y evaluacion de integracién térmica en la
unidad de ruptura cataliica en ECOPETROL-Gerencia Refineria de Cartagena
(Colombia), utilizando para ello el Analisis Pinch, donde se obtuvieron los siguientes
resultados: las redes de calor propuestas representan altos beneficios para la refineria,
se estiman en 770 000 USD/afio, con una inversion de 400 000 USD y un tiempo de
retorno de la inversion de seis meses.

Pérez (2008) reporta resultados obtenidos en la unidad de destilacion atmosférica de la
Refineria “Camilo Cienfuegos” una vez realizada la integracion energética mediante la
aplicaciéon del Analisis Pinch, donde se reduce el consumo de utilidades en un 55,3 %
con respecto al consumo actual.

Durante la aplicacion del Andlisis Pinch en una destileria de alcohol se identificaron las
principales deficiencias energéticas del proceso, como son: el desaprovechamiento del
calor del mosto, alto consumo de vapor de las columnas de destilacion por baja
temperatura del alimento, entre otras. Asi como también se consigue ahorros en cuanto
al consumo de vapor de mas del 10%. (Montes de Oca, 2005).

Mediante la integracion energética de las lias de jugos simples y néctares de la
empresa citricola Héroes de plaza Giron de Jagiey Grande (Matanzas, Cuba), se
obtuvo una red de intercambio de calor que reduce el consumo de utilidades en un:
87% de fuel oil, 93% para el agua de enfriamiento y un 78% en cuanto al consumo de
electricidad. Recuperandose la inversion de la red en cinco meses. (Sardifias, 2012).
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Montes de Oca (2005) reporta ahorros obtenidos por concepto de reduccion del
consumo de utilidades de mas de ocho millones de pesos anualmente mediante la
aplicaciéon del Analisis Pinch en el proceso de Hidrodealquilacion de Tolueno,
reduciéndose los costos totales de produccion una vez realizada la integracion
energeética en mas de nueve millones de pesos anualmente.

En las industrias de procesos existentes en Cuba, y de manera particular en la industria
azucarera y del petréleo, existen reservas energéticas significativas para un incremento
de la eficiencia en el uso de la energia realizando cambios en la configuracion del
sistema, y es precisamente aqui donde la Tecnologia Pinch adquiere especial
relevancia. (Pérez, 2008).

El Andlisis de Pinch puede traer grandes beneficios en un enorme rango de plantas y
procesos, ambos dentro y fuera del proceso industrial tradicional. Las mejoras no solo
vienen proyectada por la recuperacion de calor, sino también de cambiar las
condiciones del proceso, con una mejor operacion y una union mas eficaz con los
sistemas de utilidad. Es ahora una parte integral de la estrategia completa para el
desarrollo del proceso y el disefio, conocido a menudo la sintesis del proceso, y la
optimizacién de plantas existentes. (Kemp, 2007).

Luego de haber analizado las vastas aplicaciones del Analisis Pinch para la mejora de
la eficiencia energética de procesos reportadas por la bibliografia consultada, la autora
de este trabajo considera, que esta tecnologia debe ser empleada con mayor
periodicidad como alternativa de solucion para la reduccién de los costos energéticos

de las industrias quimicas.
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1.6. Conclusiones parciales del capitulo.

1. La integracion energética constituye un paso fundamental en la sintesis y disefio
de una planta, ya que puede ser considerada como una herramienta para
mejorar la eficiencia econémica de cualquier proceso quimico.

2. La integracion energética de procesos puede ser utilizada como alternativa de
solucion para la reduccién de los costos operacionales de los procesos de
desasfaltado, por su capacidad para maximizar el uso eficiente de la energia y
reducir el consumo de portadores energéticos.

3. De los métodos de integracién energética analizados, el Analisis Pinch es el mas
indicado para la evaluacion de la eficiencia energética del proceso seleccionado,
por ser una herramienta simple, valorar rapidamente los beneficios econémicos y

sus vastas aplicaciones en la industria de procesos quimicos.
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Capitulo 2: Materiales y métodos.

Este capitulo tiene como objetivo mostrar una explicacion detallada de la metodologia a
seguir para la realizacion de esta investigacion, teniendo en cuenta elementos tales
como: la descripcion del proceso productivo, la caracterizacion de cada una de las
etapas que conforma el Analisis Pinch, para garantizar la eficiencia energética del
proceso seleccionado, a partir del andlisis de cada una de las corrientes involucradas
en el proceso. Finalmente, se realiza un analisis técnico-econdémico de la alternativa de
integracion energética propuesta, para la reduccion del consumo energético del proceso
en cuestion.

2.1. Descripcion detallada del proceso seleccionado para el analisis energético.

El objetivo de la Unidad de Desmineralizacion de Aceite es la obtencién de aceite
desmineralizado (DMO), para ser utilizado en la obtencion de productos de mayor valor
como la gasolina, para ello esta unidad se compone de cuatro secciones:

2.1.1. Seccion de extraccion.

2.1.2. Seccion de recuperacion de DMO.

2.1.3. Seccion de recuperacion de asfalto.

2.1.4. Seccion de recuperacion de solvente.

El diagrama de flujo de la unidad se muestra en el Anexo 1.

2.1.1. Seccion de extraccion.

La carga proveniente de los fondos de las torres de destilacion al vacio de los procesos
de refinacion de crudo, formada fundamentalmente por hidrocarburos pesados como
asfalto, DMO (aceite desmetalizado) y diversos contaminantes como niquel, vanadio y
sodio, es almacenada en los tanques (K-2501/02/2806) de la casa de bombas B del
area de materias primas, para ser enviada a la seccién de extraccion con el propoésito
de extraer el DMO presente en dicha carga por medio de una extraccion liquido-liquido,
utilizandose como solvente una mezcla de hidrocarburos ( n-butano e iso-butano).

En la seccién de extraccion esta corriente de fondos vacio es impulsada por las bombas
(P-2512A/B) hasta un divisor de corrientes, dividiéndose en dos nuevas corrientes, para
alimentar mediante las bombas (P-2501A/B) la etapa de extraccion horizontal y con las

(P-2522A/B) la etapa de extraccion vertical.
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La corriente que alimenta la etapa de extraccion horizontal se divide en dos circuitos
idénticos que componen a esta seccion de extraccion, denominados tren Ay tren B de
la etapa horizontal.

A la corriente principal encargada de alimentar cada tren se le adiciona, una corriente
de solvente y otra de recirculacion de asfalteno, procedente del fondo de los
sedimentadores secundarios (D-2502A) en el caso del tren Ay (D-2502B) en el caso del
tren B, para disminuir la viscosidad de la carga por predilucién. Luego esta corriente
total entra a un mezclador estatico (X-2520A) para el tren Ay (X-2520B) para el tren B,
para ser mezclada homogéneamente con el propdsito de proveer un contacto intimo de
las corrientes y obtener una adecuada extraccion. A la salida del mezclador, la carga se
divide en dos corrientes, una corriente continla su trayectoria hacia los
intercambiadores de calor (E-2501A/C) en el caso del tren Ay (E-2501 B/D) en el caso
del tren B, cada pareja trabaja en paralelo y la corriente se enfria con agua que fluye
por el lado tubos desde 371,33 K hasta 349,67 K, la otra corriente se desvia, (bypasea)
a los intercambiadores y continda hasta encontrarse con la corriente enfriada en el
punto de union. Luego la carga mezclada y enfriada entra a los sedimentadores
primarios (D-2501A) en el caso del tren A y (D-2501B) en el caso del tren B, los cuales
terminan de homogenizar la mezcla y la distribuyen. En cada sedimentador existen dos
fases: fase pesada de asfalto precipitando en el fondo y el DMO con la mayor cantidad
de solvente salen por el tope. La corriente de tope de los sedimentadores primarios
continla hacia los calentadores de DMO (tren A) E-2515A/B y (tren B) E-2515C/D,
donde en operacion normal trabaja un calentador por cada tren de carga, el (E-2515B)
para el tren Ay el (E-2515D) para el tren B, manteniendo el otro alineado por seguridad,
incrementandose en estos la temperatura del DMO desde 363,56 hasta 380,22 K al
utilizar el calor que cede el vapor de 0,24 MPa y luego se envia esta corriente a los
sedimentadores secundarios tren A (D-2502A) y tren B (D-2502B), mientras que la
corriente de fondo formada fundamentalmente por asfalto y menor cantidad de solvente
es trasladada a los hornos de la seccidn de recuperacion de asfalto.

En el caso de los sedimentadotes secundarios, la corriente de fondo se recircula a la

corriente principal y la corriente de tope se envia a la seccion de recuperacion de DMO.
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La seccion de extraccion vertical es divida también en dos circuitos idénticos,
denominados torre Ay torre B de la etapa vertical.

La corriente principal encargada de alimentar cada tren es mezclada con una corriente
de solvente de predilucion para mejorar el contacto entre las fases, luego la carga
mezclada se divide en dos corrientes, una corriente contindia su trayectoria hacia el lado
de los intercambiadores de calor (torre A) E-2521A y (torre B) E-2521B para ser
enfriada desde 429,11 hasta 358 K y la otra corriente se desvia hasta encontrarse en un
punto de control. Seguidamente la mezcla enfriada entra por el plato doce de las torres
desasfaltoras T-2520 A (tren A) y T-2520 B (tren B). Ademas, ambas torres son
alimentadas por una corriente de solvente de extraccion proveniente del (D-2505) por el
plato treinta, pero antes esta corriente se precalienta en el calentador de solvente (E-
2520) desde 338,56 hasta 405,22 K.

Estas torres cuentan con un serpentin en la cima de las mismas encargado de
garantizar que exista una mayor temperatura en el tope que en el fondo, esta diferencia
de temperatura hace que ocurra la rectificacion de DMO, retornando a la parte inferior
de la torre el asfalto. De esta manera, la torre tiene la doble funcion de extraccion y
rectificacion en un mismo equipo, sin necesitarse otra torre o equipo donde se realice la
rectificacion como ocurre en la etapa de extraccion horizontal.

El diagrama de flujo de la seccidn de extraccién se muestra en el Anexo 2.

2.1.2. Seccion de recuperacion de DMO.

La corriente de tope del sedimentador secundario y de la torre desasfaltadotas de los
trenes A de la seccion de extraccion vertical y horizontal se unen, al igual que los trenes
B, para entrar a la seccion de recuperacion de DMO, el grupo A va hacia los
calentadores de DMO (E-2503A/C) y el grupo B continla su trayectoria hacia los
calentadores de DMO (E-2503B/D), en todos los casos el solvente presente se vaporiza
parcialmente al utilizar el calor cedido por el vapor de 0,34 MPa que fluye por las
corazas de estos intercambiadores, calentandose desde 355,22 hasta 389,67 K, en
estas dos parejas de intercambiadores que operan en paralelo. Finalmente, la corriente
total DMO-solvente, vaporizada parcialmente en todos estos intercambiadores, entra a
cuatro intercambiadores que operan en paralelo, los (E-2522A/D) para ser calentada
hasta 389,67 K y luego ser alimentada a la torre separadora de DMO (T-2501).
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La torre esta provista de un sistema de calentamiento en el fondo, donde se encuentran
incrustados los calentadores (E-2504A/B), para garantizar la rectificacion y separacion
del solvente del DMO, por tanto a medida que la mezcla desciende a través de la torre,
se vaporiza instantaneamente (flashing) debido a la caida de presién, ascendiendo de
esta manera la mayor cantidad de solvente.

Los dos rehervidores de rectificacion estan sumergidos en dos bandejas y el calor a
este sistema lo suministra vapor de 1,021/1,157 MPa, el cual circula por los tubos de los
rehervidores. Ademas para proveer la saturacion del vapor una inyeccién de agua de
calderas se une con la corriente de vapor que circula por el serpentin.

La corriente de tope de esta torre formada fundamentalmente por solvente es enviada
hacia los condensadores (E-2505A/F) y al tambor separador de solvente de alta presion
(D-2505) de la seccion de recuperacion de solvente, mientras que la corriente de fondo
constituida principalmente por DMO se alimenta a una segunda torre (T-2502) para
lograr una mejor recuperacién de aceite desmineralizado. En el fondo de la (T-2502)
continta el despojo de trazas de solvente por medio de calentamiento a través de un
serpentin, donde fluye gaséleo (GAO) procedente de la Unidad de Viscorreduccion,
obteniéndose por el tope una corriente de solvente con trazas de DMO que se envia a
la seccién de recuperacion de solvente y el DMO de fondo es almacenado en los
tanques (K-2652/53) de la casa de bombas A.

El diagrama de flujo de la seccidn de recuperacion de DMO se muestra en el Anexo 3.
2.1.3. Seccion de recuperacion de asfalto.

Las corrientes de fondos de las torres desasfaltadotas y sedimentadores primarios, se
envian a los hornos (H-2501A/B/C) de la seccion de recuperacion de asfalto. En los
hornos, se vaporiza parcialmente el solvente presente en la corriente de asfalto.

Este sistema opera de modo que todo el calor requerido por el proceso es suministrado
en los hornos sin requerir calor adicional, debido a que el contenido de solvente es mas
bajo que en el circuito de DMO.

Al horno (H-2501A) llegan las corrientes de fondo de los trenes A de la etapa de
extraccion, mientras que al (H-2501B) llegan las corrientes de fondo de los trenes B.
Ademas, se alimenta a cada uno de ellos una corriente de gas combustible, la cual es
guemada para obtener la fuente de calor, que absorbera el hidrocarburo circulante.

28



En ambos hornos una corriente continlia su trayectoria y a su vez se divide en dos
corrientes, para luego pasar por dos serpentines que permiten que al fluir la mezcla
asfalto-solvente, atraviese primero la seccion de conveccion, en donde absorben calor
proveniente de los gases de combustion y, posteriormente, pasan por la seccion de
radiacion, en donde absorbe aun calor proveniente del hogar del horno, garantizandose
en las secciones de estos hornos que se vaporice la mayor cantidad de solvente y se
separe del asfalto, mediante la absorcion de calor. Inmediatamente la corriente
desviada de cada horno es enviada al (H-2501C), para luego ser alimentada al tambor
separador de asfalto (D-2506), separandose el solvente del asfalto por expansion
volumétrica y caida de presion. La corriente de tope de dicho tambor formada por
solvente y trazas de asfalto se envia a la seccion de recuperacion de solvente, mientras
que la de fondo con mayor contenido de asfalto va hacia un filtro atrapacoque, para
luego ser alimentada a la torre despojadora de asfalto (T-2522), obteniéndose por el
tope solvente y trazas de asfalto, enviadas a la seccidn de recuperacion de solvente, y
por el fondo el asfalto o fondos DEMEX, el cual es almacenado en los tanques (K-
2801/02) de la casa de bombas B.

El diagrama de flujo de la seccién de recuperacion de asfalto se muestra en el Anexo 4.
2.1.4. Seccion de recuperaciéon de solvente.

Las corrientes procedentes del tope de la torre (T-2502) de la seccidn de recuperacion
de DMO y de la (T-2522) de la seccion de recuperacion de asfalto, son enviadas a la
seccion de recuperacion de solvente de baja presion, donde se lavan en la torre (T-
2504), con el objetivo de recuperar la mayor cantidad de solvente. EI DMO sucio
acumulado en el fondo de la torre se envia a la torre (T-2522) de la seccion de
recuperacion de asfalto, mientras que el solvente libre de DMO sale por el tope para ser
enviado al condensador (E-2506) y entrar al tambor separador (D-2503).

En el tambor (D-2503) existen tres fases: fase de agua (bota), fase solvente liquido y
fase solvente vapor. La corriente de solvente en fase vapor del tope se envia al
compresor (C-2501), para incrementar la presion de esta corriente mediante una
compresion centrifuga y el agua separada por el fondo es enviada a la torre
desgacificadora. Posteriormente, la corriente de descarga del compresor continda su
trayectoria y se divide en dos corrientes, una pasa por el tope del tambor de solvente a
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baja presion (D-2504) y la otra va a los condensadores de solvente (E-2507A/B). Luego
el solvente condensado se redne con una corriente de solvente restituido desde el
tambor de solvente de alta presion (D-2505), entrando por el fondo del (D-2504). El
vapor de solvente obtenido por el tope del (D-2504) es enviado hacia la red de gas
combustible, mientras que el solvente liquido sale por el fondo del tambor para ser
transportado al (D-2505) y el agua aceitosa que se acumula en la bota de los tambores
(D-2503) y (D-2504) va hacia la torre desgasificadora (T-2506), obteniéndose por el
tope de esta un venteo de solvente y por el fondo aguas aceitosas.

Por otra parte, la mezcla de solvente y trazas de asfalto del tambor separador de asfalto
(D-2506) y la corriente de tope de la torre separadora de DMO (T-2501) entran a la
seccion de recuperacion de solvente de alta presion, pasando primero para despojar el
solvente por la torre de lavado (T-2521), luego la corriente de tope de dicha torre se
remite hacia los condensadores (E-2505A-F) los cuales trabajan como tres parejas de
intercambiadores en paralelo y ademas las tres parejas operan en serie. Finalmente, las
corrientes efluentes de estos condensadores se combinan y se mezclan con una
corriente de solvente proveniente del tambor de solvente de baja presion (D-2504), para
juntas entrar por la parte inferior de tambor de solvente de alta presién (D-2505). La
corriente total de solvente de fondo del (D-2505) se divide en dos corrientes, una
corriente se transfiere hacia los sedimentadores primarios (D-2501A/B) y la otra
corriente a su vez se divide en dos corrientes, una parte se envia como solvente de
predilucién a las torres (T-2520A/B) y la otra continla su trayectoria hacia el calentador
de solvente (E-2520A), donde el solvente es calentado desde 338,56 K hasta 405,22 K.
Los diagramas de flujo de esta seccion se muestran en los Anexos 5y 6.

2.2. Metodologia para la aplicacion del Analisis Pinch.

2.2.1. Etapa preliminar . Desintegracion energética del proceso.

La desintegracion energética consiste en eliminar todos los intercambiadores de calor
del diagrama de flujo del proceso y en su lugar indicar el calentamiento o enfriamiento
de las corrientes mediante su temperatura inicial y final.

2.2.2. Etapa 1. Identificacion de las corrientes en  ergéticas.

Se considera como corriente energética a toda corriente del proceso que conserva su

masa y composicion, pero cambia su contenido energético (temperatura o estado de
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agregacion) entre la entrada y salida de una operacién, fundamentalmente son aquellas
gue pasan por equipos de transferencia de calor y pueden clasificarse como:

Corrientes calientes: Son aquellas que pueden o deben ser enfriadas y su temperatura
de entrada es mayor que la de salida, por tanto, ceden calor.

Corrientes frias: Son aquellas que deben ser calentadas y su temperatura de entrada es
menor que la de salida, por tanto, absorben calor.

Utilidades: Son fluidos adicionales que se utilizan como medio de enfriamiento
(utilidades frias) o calentamiento (utilidades calientes), cuando no es econémico 0
practico el uso de intercambio de calor entre las corrientes del proceso.

2.2.3. Etapa 2. Extraccion de los datos térmicos de  las corrientes del proceso.

En integracion energética, el dato mas importante de una corriente es su contenido
energético (entalpia, calor especifico, flujo de calor, entre otros). Ademas otros datos
importantes son el caudal y las temperaturas de entrada y de salida de cada corriente.
Temperatura de entrada (Te): Temperatura a la cual la corriente se encuentra
disponible.

Temperatura de salida (Ts): Temperatura a la que debe ser conducida la corriente.

Las corrientes calientes deben ser enfriadas, para ello es necesario extraerles una
cierta cantidad de calor (Q absorbido) igual al calor cedido por estas, para garantizar el
intercambio de calor sin considerar pérdidas de energia. De igual manera ocurre con las
corrientes frias, estas deben ser calentadas, incorporandoles una cierta cantidad de
calor que debe ser garantizada por una fuente que ceda calor (Q cedido).

El flujo de calor necesario a suministrarle a las corrientes frias y/o a extraerles a las
corrientes calientes, puede ser de dos formas: calor sensible asociado a un cambio de
temperatura (Ecuacion 2.1) o calor latente debido a un cambio de fase (Ecuacion 2.2).

Para determinar dichos calores se puede hacer uso de las siguientes expresiones:
Q=mcp Te- T} 2.1)

Donde:

m: Flujo mésico de la corriente, kg/s.

cp: Calor especifico de la corriente, kJ/kgK.
Te: Temperatura de entrada, K.

Ts: Temperatura de salida, K.
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Q: Flujo de calor sensible, kW.

Q=m (2.2)
Donde:

A: Calor de vaporizacion o condensacion, kJ/kg.

Q: Flujo de calor latente, kW.

Ademas estos calores pueden determinarse haciendo uso de la Primera Ley de la
Termodinamica (Ecuacion 2.3).

AH =Q-W (2.3)
Donde:

AH: Variacion de entalpia, kJ/kg.

W: Trabajo, kJ/kg.

Como en los equipos de transferencia de calor no se realiza trabajo la ecuacion 2.3 se

reduce a la ecuacion 2.4:
Q=mAH (2.4)
El cambio entélpico asociado a las corrientes del proceso, se determina haciendo uso

de la Primera Ley de la Termodinamica (Ecuacion 2.5)
AH =cp(Ts- Te (2.5)

Una vez que se determine el calor necesario a suministrarle o a extraerle a cada
corriente, es posible estimar el calor neto del sistema, mediante la suma de todos los
calores individuales de cada corriente del proceso.

corrt

Qneto = Z QI (2.6)
i=1

Donde:

Qi: Flujo de calor de cada corriente, kW.

Qneto: Calor neto del sistema, kW.

i NUmero de corrientes.

Si Q neto < 0 el sistema presenta un déficit de energia, por tanto, se le debe suministrar
energia mediante utilidades calientes, esto no significa que no necesite utilidades frias

el proceso.
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Si Q neto > 0 el sistema presenta un exceso de energia, por tanto, se le debe eliminar
calor mediante utilidades frias, de igual manera esto no significa que el proceso no
requiera de utilidades calientes.

2.2.4. Etapa3. Seleccion del valor inicial de la di  ferencia de temperatura minima.

El AT minimo o temperatura de aproximacion minima representa la menor diferencia de
temperaturas que puede existir entre una corriente fria y una caliente a lo largo de un
intercambiador de calor, para que la transferencia sea efectiva. En términos

matematicos, en cualquier punto del intercambiador se obtiene como:

AT =TC-TF (2.7)

minimo
Donde:
TC: Temperatura de la corriente caliente, K.

T F: Temperatura de la corriente fria, K.

En un intercambiador de calor con flujos en paralelo la diferencia de temperaturas entre
las salidas de los fluidos caliente y frio debe ser igual o superior a la diferencia de
temperatura minima seleccionada y en un intercambiador de flujos a contracorriente
tanto la diferencia de temperaturas entre la entrada del fluido caliente y la salida del
fluido frio, como entre la salida del fluido caliente y la entrada del fluido frio, deben ser
iguales o superiores a la diferencia de temperatura minima seleccionada (AT minimo).
Mientras menor es la diferencia de temperatura seleccionada, mayor sera el area de
transferencia de calor necesaria en los intercambiadores (aumentando los costos de
adquisicién, instalacién y mantenimiento) pero menores seran los requerimientos de
utilidades (disminuyendo los costos de operacion); por tanto, la seleccion de la
diferencia de temperatura minima mas adecuada constituye un problema de
optimizacion.

La diferencia minima de temperatura inicial se fija, por lo comun, en 10 K. Esto no
significa que valores inferiores o superiores permitan redes de intercambiadores
eficientes, de ahi la necesidad de optimizar este parametro.

Para el proceso analizado la diferencia minima de temperatura inicial seleccionada sera

10 K por ser recomendada para el sector petroguimico segun la bibliografia consultada.
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2.2.5. Etapa 4. Construccion del diagrama de interv  alos de temperaturas.
El diagrama de intervalos de temperaturas es un grafico—tabla donde se plotea la data
de corrientes definida en la etapa 2. Cada corriente se representa con una flecha
vertical que parte desde la temperatura de entrada hasta la temperatura de salida. Las
saetas de las corrientes calientes se dibujan de arriba hacia abajo y las de las frias se
dibujan de abajo hacia arriba. El diagrama se separa con una franja central,
colocandose las corrientes calientes a la izquierda y las frias a la derecha. Cada linea
de temperatura tiene una diferencia entre el lado caliente y el frio igual a la diferencia de
temperatura seleccionada. Por otra parte, los intervalos de temperatura se identifican
con una letra consecutiva que se escribe en la franja central que separa el lado caliente
del frio. Finalmente, se completa con el balance energético para cada intervalo de
temperaturas, el cual se determina a partir de la diferencia de calor entre las corrientes
calientes y frias en el intervalo como muestra la ecuacion 2.8.
CorrCal CorrFria

Qintervalo :|:(TCméx_ TCmir) Zl rniljcp}_|:( TEnéx_ Tlea Zl nﬂ C% (2-8)

i= =
Donde:
TC max. Temperatura maxima del intervalo para el lado caliente, K.
TC min: Temperatura minima del intervalo para el lado caliente, K.
TF max. Temperatura maxima del intervalo para el lado frio, K.
TF min: Temperatura minima del intervalo para el lado frio, K.
Una vez que se determine el calor de cada intervalo por separado, se procede al calculo
del calor neto del sistema (Ecuacion 2.9), mediante la sumatoria de los calores de todos
los intervalos y este resultado tiene que coincidir con el valor del calor previamente
calculado en la segunda etapa, para demostrar que el diagrama esta confeccionado

correctamente.

Intervalos

Qneto: Z Qi (2.9)
i=1

Donde:
Qi: Calor de cada intervalo, kKW.
i: Cantidad de intervalos.

34



2.2.6. Etapa 5. Construccion del diagrama de cascad a.

A partir del diagrama de cascada es posible determinar la cantidad Optima de energia
que se debe suministrar y/o extraer del proceso mediante utilidades. Ademas permite
conocer la temperatura a la que se produce el pinch o pliegue energético.

Existen dos formas de construir el diagrama, en cualesquiera de ellas se colocan todos
los intervalos de temperatura en rectangulos individuales, dentro de cada rectangulo se
escribe la letra que identifica al intervalo y el valor energético del mismo (Q intervalo).
Una forma de disefiar el diagrama de cascada es colocar a la izquierda de los intervalos
una fuente de energia (utilidades calientes) y a la derecha un sumidero de energia
(utilidades frias) y en cada rectangulo se balancea la energia que entra con la que
existe para determinar la energia de salida del intervalo, la cual debe ser mayor o igual
que cero. En casos en que se requiera energia adicional para completar el balance de
la etapa, se extrae de la utilidad caliente y al final toda la energia remanente del
proceso se pasa a la utilidad fria.

La otra forma de disefar el diagrama es pasar toda la utilidad caliente al intervalo inicial
y luego proceder de manera similar a la anterior.

Por otra parte el pinch energético es posible determinarlo en estos diagramas, como el
punto donde el flujo de calor transferido entre dos intervalos de temperatura es cero, en
los casos que exista mas de un flujo de calor igual a cero, se toma el dltimo como punto
pinch.

Finalmente, se determina el calor neto del sistema a partir de estos diagramas
(Ecuacién 2.10), cuyo valor tiene que coincidir con los calculados en las etapas dos y

cuatro.

Qneto = Z Qutilidades_ frias Z Q utilidades calients (2.10)

Donde:

Q neto: Calor neto del sistema, kW.

Q utilidades frias: Calor necesario a extraerle al sistema mediante utilidades frias, kW.

Q utilidades caliente: Calor necesario a suministrarle al sistema mediante utilidades calientes,
KW.
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2.2.7. Etapa 6. Construccion de las curvas compuest  as.

Para construir las curvas compuestas se separan las corrientes frias de las calientes y
se calculan los valores energéticos de cada intervalo de temperatura, generalmente se
resumen en una tabla que contiene la letra que identifica al intervalo (en orden
decreciente y comenzando por un intervalo adicional al ultimo), la temperatura superior
de cada intervalo, el calor o entalpia de las corrientes (separando las calientes de las
frias) en cada intervalo y la entalpia acumulada de las corrientes hasta el intervalo.
Como el intervalo adicional al ultimo no tiene corrientes ni temperatura inferior, la
primera entalpia es siempre cero. Ademas se determina el calor o entalpia acumulada
como la suma de todas las entalpias desde el primer intervalo (el adicional) hasta el
intervalo actual.

El calor o entalpia de cada intervalo se calcula, para las corrientes calientes (Ecuacion

2.11) y para las corrientes frias (Ecuacion 2.12).

CorrCal
HClntervan = (TCméx_ Tle'r) [ Z mDCp (2.11)
i=1
CorrFrias
HI:intervalo = (TFméx_ TFmir) [ Z IrniEbpi (2.12)

i=1
Donde:
HC intervalo: Entalpia del intervalo para la corriente caliente, kW.
HF intervalo: ENtalpia del intervalo para la corriente fria, kW.
Ademas se calcula el calor neto del sistema como la diferencia de las entalpias totales

entre las corrientes calientes y las frias. (Ecuacion 2.13).

CorrCal CorrFrias
Qreto = Z (HC)- Z (HF) (2.13)
i=1 i=1

Luego a partir de estas tablas se construyen las curvas compuestas, para ello se
grafican los puntos de temperatura superior de cada intervalo en funcion de la entalpia
acumulada hasta el intervalo, obteniéndose dos lineas, una para las corrientes calientes
y otra para las frias, una vez representadas ambas lineas, se deben ajustar para la
diferencia de temperatura minima seleccionada (AT minimo), moviendo la linea fria

hacia la derecha hasta que ambas lineas queden separadas, en el punto donde mas se
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aproximan por el eje vertical, con una diferencia de temperatura minima, este sera el
punto de pinch, es decir, el pliegue donde mas se acercan las partes fria y caliente del
sistema.

Una vez ajustadas las curvas compuestas a la diferencia de temperatura seleccionada,
la diferencia de entalpia entre ambas lineas, en el extremo izquierdo del gréafico, es
igual al calor que se debe extraer mediante utilidades frias y la diferencia de entalpia,
en el lado derecho, es el calor que se debe suministrar mediante utilidades calientes.
2.2.8. Etapa 7. Determinacion del numero O6ptimo de  intercambiadores de calor.

En esta etapa existe un principio que nunca debe ser violado: una corriente nunca debe
transferir calor a través de la temperatura de pinch. Por ello, el proceso se divide en
dos: por encima y por debajo del pinch, para calcular la cantidad de intercambiadores y
disefar la red de intercambio.

La cantidad de intercambiadores encima del pinch se determina mediante la ecuacion

2.14 y la cantidad necesaria por debajo de este a través de la expresion 2.15.

NIC = NCC + NCF N

sobre_pipeh sobre .. sobre;ncn

N IC:bajO_Pinch = NCCba]O pinch + NCI:bajo_ Pinch + NJtilidade§ frias_l (215)

Utilidadeg aienies 1 (2.14)

Donde:

NIC sobre pinch: NUmero de intercambiadores sobre el pinch.

NIC bajo pinch: NUmero de intercambiadores bajo el pinch.

NCC sobre pinch: NUmero de corrientes calientes sobre el pinch.

NCC pajo pinch: NUmero de corrientes calientes bajo el pinch.

NCF sobre pinch: NUmero de corrientes frias sobre el pinch.

NCF pajo pinch: NUmero de corrientes frias bajo el pinch.

El nimero total de intercambiadores que conformara la red a instalar, es la suma de los

intercambiadores sobre y bajo el pinch, para lo cual se emplea la ecuacion 2.16.

NIC = NIC, + NIC

instalar

bajO_ Pinch (216)

2.2.9. Etapa 8. Propuesta de intercambio sobre yba jo el pinch.

Obre_ Pinch

Para proponer la red de intercambio de calor entre las corrientes, se debe analizar por

separado las redes de intercambio sobre y bajo el pinch.
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El objetivo de esta etapa consiste en determinar, para cada intercambiador de calor, las
corrientes involucradas y la cantidad de energia que intercambian entre si.

Para la confeccion de la red propuesta, las corrientes se colocan en rectangulos, las
calientes encima (incluidas las utilidades calientes) y las frias debajo (incluidas las
utilidades frias), ademas dentro de los rectangulos se debe escribir también la cantidad
de energia que absorbera o liberara cada corriente. Los intercambiadores de calor se
representan con circulos numerados consecutivamente y se debe pasar toda la energia
de las corrientes calientes a las frias, utilizando solo la cantidad de intercambiadores
calculados en la etapa anterior.

2.2.10. Etapa 9. Diseiio preliminar de la red de int ercambiadores propuesta.

A patrtir de la propuesta de intercambio de energia de la etapa anterior quedan definidas
las corrientes y la cantidad de calor que intercambian estas entre si, sélo falta ubicar el
orden de los intercambiadores de calor en el diagrama de flujo. Para ello se colocan
todas las corrientes como lineas horizontales, con flechas que van de derecha a
izquierda para las corrientes frias y de izquierda a derecha para las calientes y sobre
cada linea se representan las temperaturas de entrada, de salida y de pinch de cada
corriente.

Luego de estar representadas todas las corrientes se van colocando los
intercambiadores de calor entre estas, segun la propuesta de la etapa ocho. Sobre cada
intercambiador se indica el calor que debe intercambiar y se calculan las temperaturas
de entrada y de salida de cada corriente en cada uno de ellos mediante las siguientes

expresiones:

. Q
Tsalida,,, .yee= TeNtrada,,, ciene— —— 2.17
Qon_catien B catens™ 1110 (217)
Tentrad%orr caliente: Tsalidﬁ)rr caliente+ Q (2-18)
- - mcp

Tsalidacorr_frl’a = Tentradgrr_frl’a +i

mep (2.19)
Tentrad@orr ftia — Tsa"dgrr fria _i (2.20)
- - mcp '
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Una vez que se confeccione la posible red de intercambio de calor es necesario analizar
en cada uno de los intercambiadores propuestos, que la diferencia de temperatura
existente entre el fluido frio y caliente sea mayor o igual que la diferencia minima de
temperatura seleccionada (10 K) y que no existan cruces de temperaturas.

Para esta verificacion se emplean las siguientes expresiones:

AT = Tsalionrr_caliente_ Tentrd@)rr_ fria (2.21)

frio

AT,

caliente

:Tentradacorr_ caliente TsalionrL frie (2-22)

En casos en que esta diferencia no se cumpla se debe realizar otra distribucion,

cambiando el orden de los equipos en esta etapa e incluso en algunas ocasiones es

necesario cambiar la distribucidon preliminar propuesta en la etapa anterior.

2.2.11. Etapa 10. Disefio final del diagrama de fluj o integrado energéticamente.

Reconstruir el diagrama de flujo del proceso integrado y realizar el disefio de los

intercambiadores constituye la etapa final de la integracion energética propiamente

dicha.

Para determinar el area de un intercambiador de calor, se utiliza la ecuacion de disefio

(Ecuacioén 2.23).

Ao Q
UdLMTDLCFT

Donde:

(2.23)

A: Area del intercambiador, m?.

Q: Calor total transferido, W.

Ud: Coeficiente global de transferencia de calor para las condiciones de operacion,
W/mK.

LMTD: Diferencia media logaritmica de temperatura, K.

Fr: Factor de correccion de temperatura.

El coeficiente global de transferencia de calor puede ser estimado segun Kern, (1999).
Fr=f (P, R)

p= t2-11

= ﬂ (2.24)
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R= T1-T2
t2-t1

Donde:

(2.25)

T1: Temperatura de entrada del fluido caliente, K.

T2: Temperatura de salida del fluido caliente, K.

t1: Temperatura de entrada del fluido frio, K.

t2: Temperatura de salida del fluido frio, K.

P: Eficiencia del intercambiador para el lado frio.

R: Razdn de transferencia de calor.

Finalmente el factor de correcciébn de temperatura puede ser estimado a partir de
graficos en Incropera (1999) o utilizando la ecuaciéon 2.26.
JRZ+1In(1- P)/(1- RP

2-P(R+1-v R +1

2-P(R+ 1+V R +1

La diferencia logaritmica de temperatura puede ser determinada por la ecuacion 2.27

FT =

(2.26)
(R-1)In

para intercambiadores de calor que operan a contracorriente:

LMTD = (ATmayor _ATmenOD
B " AT (2.27)

mayor

AT

menor
Donde:
ATmayor: Diferencia de temperatura mayor, K.

ATmenor: Diferencia de temperatura menor, K.

ATmayor = Tsa”datorr_ caliente Tentrad%orr_ frie (2-28)
ATmenor:Tentraonrr_ caliente Tsa”dQOrL frie (2-29)

2. 2.12: Etapa 11: Andlisis econémico.
El analisis econdmico incluye el costo por consumo de utilidades y el costo por
amortizacion de la inversiéon de los intercambiadores, pues el resto de los costos

productivos no seran modificados, manteniéndose ademas el mismo volumen de

40



produccion, debido a que al realizarse la integracion no seran afectadas las principales
operaciones del proceso productivo.

El total de energia necesaria a suministrarle a la red de intercambio de calor propuesta
mediante utilidades frias o calientes puede ser determinada a partir del diagrama de
cascada, mientras que una vez que se realiza la distribucion energética y se conforma
la red de intercambio de calor, es posible estimar la cantidad de energia que sera
entregada a cada intercambiador en particular que requiera de servicios auxiliares, y de
esta manera es posible conocer la cantidad o flujo de utilidad que se maneja en cada
unidad de intercambio, mediante un balance de energia en dependencia del tipo de
utilidad.

Para el calentamiento con vapor saturado se utiliza la ecuacion 2.30.

_ Q
Ms Acond

(2.30)

Donde:

mys: Flujo de vapor saturado para el intercambiador, kg/s.

Q: Calor cedido por el vapor saturado en el intercambiador, considerando que no
existan pérdidas al medio, kW.

Acong: Calor latente de condensacion, kJ/kg. (Tabla 2, Keenan, et al, 1969).

Para el enfriamiento con agua se emplea la ecuacion 2.31.

rT-]agua = (2.31)

H; —H,
Donde:

Magua: FlUjo de agua de enfriamiento para el intercambiador, kg/s.

Q: Calor absorbido por el agua en el intercambiador, considerando que no existan
pérdidas al medio, kW.

Ho: Entalpia del agua a la temperatura de entrada como liquido subenfriado, kJ/kg.
(Tabla 1, Keenan, et al, 1969).

H¢. Entalpia del agua a las condiciones de salida, kJ/kg.
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Para el calentamiento con vapor sobrecalentado se utiliza la ecuacion 2.32.

Q

Mysob = m (2.32)

Mysob: Flujo de vapor sobrecalentado para el intercambiador, kg/s.

Q: Calor cedido por el vapor sobrecalentado en el intercambiador, considerando que no
existan pérdidas al medio, kW.

Ho: Entalpia del vapor sobrecalentado a la presion de trabajo y temperatura de entrada,
kJ/kg. (Tabla 3, Keenan, et al, 1969).

Hf: Entalpia a las condiciones de salida, kW.

Una vez que se determinan las cantidades o flujos de utilidades, puede ser estimado el
costo total de energia por calentamiento y enfriamiento si se conocen los costos

unitarios de cada tipo de utilidad, haciendo uso de la ecuacién 2.33.

U
Ctotal—energl’a: Z mquUp (2.33)
u=1

Donde:

Crotal-energia: COSto total de energia, $/afio.

my: Flujo de utilidad, kg/s.

Pup: Precio unitario de la utilidad, $/kg.

U: Numero total de utilidades.

Los costos unitarios de las utilidades pueden ser estimados segun Peter, (1968).

Para determinar el costo de adquisicion de la red de intercambio de calor se tienen en
cuenta los siguientes factores:

% Numero de intercambiadores que conforman la red.

% Area global de la red de intercambio.

« Distribucién de areas entre los intercambiadores.

X/
L %4

Materiales de construccion.

El costo de inversion para cada intercambiador de calor puede ser estimado por medio
del Software CAPCOST que incluye el costo de adquisicion, montaje e instalacion para
el afio 2004.
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El costo de inversion de la red se determina mediante (Ecuacion 2.34).
Nmin
Crea =2 Ca

red (2.34)

Donde:

Creq: Costo de adquisiciéon de la red de intercambiadores de calor, $.

Cai: Costo de cada intercambiador i, $.

Luego el costo de la red es necesario actualizarlo para el afio en que se realiza la

integracion energética, mediante la siguiente relacién (Ecuacion 2.35):

Costq,,, = Costg,, dl%

2004

(2.35)

Donde:

IC 2004: Indice de costo para el afio 2004.

IC 2012: Indice de costo para el afio 2012.

Una vez que se conoce la inversion de la red de intercambio, es posible estimar el costo
de amortizacion de la red, si se conoce el tiempo que esta debe ser amortizada.
(Ecuacion 2.36).

CAw = T (2.36)

I: Inversion de la red de intercambio de calor para el afio 2012, $.

t: Tiempo de amortizacion, afio.

CA (eq: Costo de amortizacion de la red, $/afio.

Para aceptar la alternativa de integracion energética propuesta, es necesario que
ofrezca beneficios desde el punto de vista productivo, es decir, que reduzca los costos
de produccién y que, ademas, cumpla con los indicadores econdmicos que se muestran
a continuacion:

El flujo de caja diferencial acumulado (FCD), se define como el ahorro neto imputable a
la implantacion de la alternativa propuesta, en comparacién con el actual proceso

productivo, es decir, el incremento de ganancia obtenido una vez realizada la
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integracion energética, sin incluir la amortizacion de la inversién. (CAR/PL, 2007;
Turton, 2009). EI mismo se determina haciendo uso de la ecuacion 2.37.

FCD=CPA, - CP|, .37

Donde:

CPA ¢4: Costo del proceso actual, sin amortizacion, $/afio.

CPIls,: Costo del proceso integrado, sin amortizacion, $/afio.

FCD: Flujo de caja diferencial acumulado, $/afio.

El plazo de recuperacion de la inversion se define como el tiempo necesario para que el
incremento de ganancia compense la inversion realizada. (CAR/PL, 2007; Turton,
2009). El cual se determina mediante la ecuacion 2.38.

I
PRI = FCD (2.38)
Donde:
I: Inversion de la red de intercambio de calor, $.
FCD: Flujo de caja diferencial, $/afo.
PRI: Plazo de recuperacion de la inversion, afo.
El retorno de la inversion se define como la recuperaciéon de la inversion a través del
incremento de ganancia. (CAR/PL, 2007; Turton, 2009). El cual se determina mediante

la ecuacioén 2.39.

Retorno= @ (2.39)
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2.3. Materiales complementarios.

Para el desarrollo de esta metodologia se utilizaron los diferentes programas:
» Softwares complementarios de Microsoft Windows:

Microsoft Word 2003

Microsoft Excel 2003

» Software Hint de integracion energética

» Sofware Econdémico CAPCOST
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Capitulo 3: Analisis de los resultados.

3.1. Andlisis de la desintegracién energética reali  zada en el proceso.

Para llevar a cabo la desintegracion energética se analizaron todas las unidades de
intercambio de calor presentes en el proceso, para identificar cuales son las corrientes
que intervienen directamente en el mismo, y cuéles son los servicios auxiliares
(utilidades), eliminando de esta manera todos los intercambiadores de calor del
diagrama de flujo y en sus lugares indicar solo el calentamiento y enfriamiento de las
propias corrientes del proceso, para garantizar el maximo aprovechamiento de calor
entre estas, sin necesidad de utilizar fuentes externas.

La tabla 3.1 muestra las unidades de intercambio de calor presentes en el proceso y
sus correspondientes corrientes energéticas.

Tabla 3.1. Identificacion de las corrientes energéticas presentes en el proceso.

Intercambiadores Corriente del Utilidad Tip.o TiP_O de
proceso de corriente utilidad
E-2501A/D Cargat+Solvente Agua caliente fria
E-2515B/D DMO+Solvente Vapor fria caliente
E-2521A/B CargatSolvente Agua caliente fria
E-2503A/D DMO+Solvente Vapor fria caliente
E-2504A/B Asfalto+Solvente | Vapor fria caliente
E-2522A/D DMO+Solvente Vapor fria caliente
E-2506 Solvente Agua caliente fria
E-2507A/B Solvente Agua caliente fria
E-2505A/F Solvente Agua caliente fria
E-2520A Solvente Vapor fria caliente

Fuente: Elaboracion propia.

% Resultados de la desintegracion energética en la seccion de extraccion.

Los E-2501A/D son cuatro intercambiadores que trabajan dos en paralelo por cada
sedimentador primario de la seccién de extraccion (E-2501A/C y E-2501B/D), por tanto
se considera cada pareja como una sola corriente energética, para un total de dos

corrientes energéticas.
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Los E-2515B/D son dos intercambiadores que trabajan uno por cada sedimentador

secundario de la seccidn de extraccion, por tanto seran dos corrientes energéticas.

Los E-2521A/B son dos intercambiadores que trabajan uno por cada torre

desasfaltadota de la seccidn de extraccion, por tanto seran dos corrientes energéticas.

En la seccidén de extraccidon se identifican seis corrientes energéticas una vez realizada

la desintegracion energética como se muestra en el Anexo 7.

% Resultados de la desintegracion energética en la seccion de recuperacion de DMO.

Los E-2503A/D son cuatro intercambiadores que trabajan como dos parejas en paralelo

una para cada tren en la seccion de recuperaciéon de DMO, se considera cada pareja

como una sola corriente energética, para un total de dos corrientes energéticas.

Los E-2504A/B son dos rehervidores que operan en paralelo y estan incrustados en el

fondo de la (T-2501) de la seccion de recuperacion de DMO, se consideran como solo

una corriente energética.

Los E-2522A/D son cuatro intercambiadores que operan los cuatro en paralelo en la

seccion de recuperacion de DMO, se consideran como solo una corriente energética.

En la seccion de recuperacion de DMO se identifican cuatro corrientes energéticas una

vez realizada la desintegracién como muestra el Anexo 8.

% Resultados de la desintegraciéon energética en la seccion de recuperacion de
solvente.

El E-2506 es un intercambiador que se encuentra en la seccion de recuperacion de

solvente de baja presion, representa solo una corriente energética.

Los E-2507A/B son dos intercambiadores que operan en serie en la seccion de

recuperacion de solvente de baja presion, se consideran como solo una corriente

energeética.

Los E-2505A/F son seis intercambiadores que operan como tres parejas en paralelo y

las tres parejas operan en serie en la seccion de solvente de alta presion, se consideran

como solo una corriente energética.

El E-2520A es un calentador de solvente que se encuentra en la seccion de

recuperacion de solvente de alta presion, representa solo una corriente energeética.
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En la seccidén de recuperacién de solvente se identifican cuatro corrientes energéticas
una vez realizada la desintegracion, dos en la seccion de solvente de baja presion
(Anexo 9) y dos en la seccion de alta presion (Anexo 10).

Luego de haber analizado todas las unidades de intercambio de calor presentes en el
proceso y realizar la desintegracion energética del proceso en cuestion, se identifican
catorce corrientes energéticas en la Unidad de Desmineralizacion de Aceite, siete
corrientes frias y siete calientes. (Anexo 11).

3.2. Andlisis de los datos térmicos de las corrient  es energéticas identificadas.

La tabla 3.2 ofrece los principales datos térmicos de las corrientes energéticas
identificadas en el proceso analizado.

Tabla: 3.2. Datos térmicos de las corrientes energéticas identificadas en el proceso.

Corriente tipo m Te Ts Cp (kJ/kgK) Q
(kg/s) (K) (K) (kW)
1 caliente 291,41 371,3 349,7 3,54 2234427
2 caliente 291,41 371,3 349,7 3,54 2234427
3 fria 253,92 363,6 380,2 2,77 -11717,95
4 fria 253,92 363,6 380,2 2,77 -11717,95
5 caliente 29,57 429,1 358 3,68 7738,02
6 caliente 29,57 429,1 358 3,68 7738,02
7 fria 253,40 355,2 389,7 1,93 -16848,19
8 fria 253,40 355,2 389,7 1,93 -16848,19
9 fria 506,80 389,7 399,7 2,52 -12771,36
10 fria 123,90 374,7 4219 2,93 -17142,13
11 caliente 7,18 425,8 321,9 2,51 1872,29
12 caliente 5,47 374,7 320,8 2,51 739,89
13 caliente 469,94 411,9 360,8 2,51 60286,77
14 fria 64,36 338,6 405,2 1,93 -8280,16
Q neto 27737,60

Fuente: Elaboracién propia.
Al realizarse el balance de calor en el sistema se aprecia un intercambio de calor neto

de 27 737,60 kW. Como el calor neto representa un valor positivo, el sistema presenta
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un exceso de calor que debe ser extraido mediante utilidades frias, esto no indica que
no se requiera en algiin momento de utilidades calientes.

3.3. Analisis del diagrama de intervalos de tempera  tura.

El diagrama de intervalos de temperatura se muestra en la figura 3.1, donde se
representan las catorce corrientes energéticas identificadas en la etapa de
desintegracion energética. Las corrientes calientes estan representadas con flechas
rojas que van desde su temperatura de entrada hasta la de salida, al igual que las

corrientes frias representadas por flechas azules.

T{K) Corrientes calientes Corrientes frias T(K) | Qintervalo (kW)
4319 L 4219
4291 5|6 A 4191 -1009,22
42538 B 4158 484,15
4152 | c | 4052] 134503
4119 3| | b L 4019 837,78
4097 E 399,7 2060,08
3997 F ‘ 3897| 349171
390,2 G ] 100 380,2 47401
3847 12 H 3747 -8085 66
3747 | 10 3647  -10938.49
3736 J 3636 119893
3713 k| G 361,3 728,31
3652 | L 3552 1460156
360.8 Llm 18 350,8| 1495349
358 l l N 348 6083,63
3497 | | | 0 339,7|  16416,09
3486 P 338,6 102,63
3219 | Q 1 3119 846,81
3208 ‘ R 310,8 15,24
Qneto  27737,60

Figura 3.1. Diagrama de intervalos de temperatura para AT minimo seleccionado 10K.

Fuente: Elaboracién propia.
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En este diagrama se determina el calor necesario a suministrarle o extraerle a cada uno
de los dieciocho intervalos que conforman el diagrama, los cuales se simbolizan desde
la letra A hasta la letra R. Si se analizan estos valores se pueden identificar, diez
intervalos con déficit de calor, mientras que los ocho restantes poseen un exceso de
calor tan significativo, que hacen que el sistema de forma general presente un exceso
de calor como muestra la etapa anterior.

Por tanto, como el resultado del calor neto del sistema, definido como la suma del calor
de todos estos intervalos independientes, corresponde con el calor neto del sistema
previamente calculado en la etapa anterior, se demuestra que el diagrama de intervalos
de temperaturas ha sido construido correctamente.

3.4. Analisis del diagrama de cascada.

El diagrama de cascada (Anexo 12) muestra los requerimientos minimos de utilidades
necesarios en el proceso, los cuales se presentan a continuacion:

Cantidad minima de calentamiento: 25 804,91 kW.

Cantidad minima de enfriamiento: 53 542,50 kW.

Si se analizan estos resultados se observa que los requerimientos de servicios
auxiliares de enfriamiento en el proceso, duplica las necesidades de calentamiento,
demostrandose que como indican los andlisis de los datos térmicos, el sistema presenta
un exceso de energia que debe ser extraido por medio de utilidades frias y a pesar de
esto requiere en algunas ocasiones de servicios de calentamiento.

Ademas en este diagrama se puede apreciar que existe un intervalo en el que la
energia de salida es cero (intervalo J), por tanto como el pinch o pliegue energético sera
el punto donde el flujo de calor transferido entre dos intervalos es cero, el mismo se
encuentra entre los intervalos J y K, representado en el diagrama por lineas
discontinuas.

Si se analiza en el diagrama de intervalos de temperatura (figura 3.1), las temperaturas
gue corresponden a este punto intermedio entre los intervalos J y K, se observa que
corresponde a 273,6 K para el lado caliente y a 363,6 K para el lado frio, siendo la

temperatura de pinch la temperatura media del intervalo 368,6 K.
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Finalmente, es importante destacar que en este diagrama sélo se suministra calor al
sistema sobre el pinch, mientras que por debajo sblo se extrae calor del sistema,
cumpliéndose con las reglas de oro de este método.

3.5. Analisis de las curvas compuestas.

La figura 3.2 muestra las curvas compuestas donde la curva compuesta caliente esta

representada por la linea roja y la curva compuesta fria por la linea azul.
T (K}
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479

459 | QH min

439 | _A

419
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399 | Pinch
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359
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319 LY—/i
1

299 | } . ; ; ¢ ; ; i
0 20000 40000 &0000 80000100000120000 140000 160000180000 (kW)

Figura 3.2. Curvas compuestas.

Fuente: Software Hint.

En estas curvas se puede identificar:

% El maximo intercambio térmico que existe entre ambas curvas; solapamiento vertical
de las curvas (Qgr: 69 521,03 kW), el cual representa el calor que puede ser
intercambiado por las propias corrientes del proceso sin necesidad de fuentes externas
(utilidades).

« EIl minimo requerimiento de enfriamiento que debe ser suministrado al sistema por
utilidades frias (Qc min: 53 542,50 kW), que no es mas que el exceso al solapamiento
vertical de la linea caliente a la derecha.

++ El minimo requerimiento de calentamiento que debe ser suministrado al sistema por
utilidades calientes (Qq min: 25 804,91 kW), que no es mas que el exceso al

solapamiento vertical de la linea fria a la derecha.
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3.6. Analisis del numero minimo de intercambiadores gue se deben instalar.

Una vez que se determina el punto pinch es posible determinar la cantidad de corrientes
frias o calientes que se encuentran por encima o por debajo de este, auxiliandose del
diagrama de intervalos de temperatura y para predecir la cantidad de utilidades se
utiliza el diagrama de cascada.

La tabla 3.3 presenta la cantidad de intercambiadores requeridos sobre y bajo el pinch.

Tabla: 3.3. Determinacion del nUmero minimo de intercambiadores.

Corrientes Corrientes Utilidades Utilidades
Zona IC
calientes frias calientes frias
SP 5 7 1 12
BP 7 3 1 10

Fuente: Elaboracién propia.

Como muestra la tabla 3.3, en la zona sobre el pinch existen siete corrientes frias y
cinco calientes y una fuente de utilidad caliente segun el diagrama de cascada, para un
total de doce intercambiadores sobre el pinch, mientras que en la zona por debajo
existen siete corrientes calientes, tres corrientes frias y una fuente de utilidad fria, para
un total de diez intercambiadores bajo el pinch, por tanto, la red de intercambiadores
propuesta estara integrada como minimo por veintidos intercambiadores de calor.

3.7. Analisis de la distribucién de energia sobre y bajo el pinch.

En las figuras 3.3 y 3.4 se muestran las distribuciones de energias sobre y bajo el pinch,
respectivamente.

En la figura 3.3 (distribucion sobre el pinch) la energia de las corrientes calientes no es
suficiente para satisfacer la demanda total de energia necesaria por las corrientes frias,
por tanto, este déficit de energia es aportado por una fuente auxiliar caliente definida
como UC (utilidades calientes).

Ademas en la figura 3.3 se observa que de los doce intercambiadores que conforman la
red de intercambio sobre el pinch, tres de estos necesitaran de utilidades calientes (IC
3,IC5 e IC 7) y el resto estardn conformados por las propias corrientes que intervienen
en el proceso productivo.
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5 6 11 12 13 UC
604482 kW 6044.82kKW  (94110kW | 15,24 kKW 45212,13 kW 25804,91 kW

6) 280620

10776,85

994597
15,24 12i11,36 1714213 517481

5854,58

11717,95
/ |
3 4 71 8 9 10 14
1M71795kW 1171795 kW 11276941 kW 1276941 kW 11277136 KW (1714213 KW 5174 81 kW

Figura 3.3. Distribucién de energia sobre el pinch.

Fuente: Elaboracion propia.

En el caso de la figura 3.4 (distribucion bajo el pinch) sucede todo lo contrario, la
energia total de las corrientes calientes es capaz de cubrir la solicitud total de calor de
las corrientes frias, quedando un exceso de calor que es necesario extraerlo con una
fuente fria, definida como UF (utilidades frias).

Por otra parte, en la figura 3.4 se observa que solo tres de los diez intercambiadores
gue conforman la red bajo el pinch, seran intercambiadores emparejados por corrientes
propias del proceso (IC 13, IC 15 e IC 22) y los siete restantes necesitaran de servicios

auxiliares de enfriamiento.
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2234427 kW | 2234427 KW 169320 kW [1693,20 kW 931,19 kW T2465kW | [15074,64 KW

e R @

18265,49

19238 91

10995,86
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03942,50 kW

Figura 3.4. Distribucion de energia bajo el pinch.

Fuente: Elaboracion propia.

Finalmente, de los veintidos intercambiadores que conforman la red, diez requieren de
servicios auxiliares y doce estaran conformados por las propias corrientes del proceso.
Ademas, es importante destacar que de los diez intercambiadores de la red que
requieren de servicios auxiliares, siete de estos utilizan utilidades frias y el resto
requieren de utilidades calientes, esto se debe a que el sistema presenta un exceso de
energia como se demostré anteriormente.

3.8. Anadlisis del disefio final de la red de interca  mbio de calor propuesta.

La red de intercambio de calor estara conformada como minimo por veintidés
intercambiadores de calor como se analiz6 en la etapa anterior, doce sobre el pinch y
diez por debajo, la misma se muestra en el Anexo 13.

Las utilidades a emplear en la red de intercambio de calor integrada son:
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+ Para el calentamiento se utiliza vapor saturado a 0,34 MPa y 1,02 MPa.

+« Para el enfriamiento se emplea agua a 305 Ky 0,1 MPa.

La tabla 3.4 presenta los principales parametros de operacion y disefio de los

intercambiadores que conforman la red de intercambio de calor integrada.

Tabla 3.4. Parametros de operacion y disefio de los intercambiadores que conforman la

red de intercambio de calor integrada.

c TeCC | TsCC | TeCF | TsCF AT AT. LMTD Up A
(K) ® | K | K | K | K | (K |WnK| ™)
1 429,1 | 373,6 | 363,6 | 375,9 10 53,2 25,8 530 464,57
2 429,1 | 421,1 | 377,7 | 3759 | 43,4 53,2 48,1 500 36,08
3 4109 | 410,9 | 377,7 | 389,7 | 33,2 21,2 26,7 1136 192,79
4 421,1 | 373,6 | 363,6 | 405,2 10 15,9 12,7 520 782,45
5 453,8 | 453,8 | 374,7 | 4219 | 79,1 31,9 52 1129 292,10
6 4119 | 401,1 | 389,7 | 399,7 11,4 12,2 11,8 540 2004,27
7 410,9 | 410,9 | 383,9 | 389,7 | 26,9 21,2 23,9 1131 115,21
8 401,1 | 392,6 | 363,6 | 383,9 29 17,1 22,6 535 840,74
9 374,7 | 373,6 | 363,6 | 363,6 10 11,1 10,5 500 2,89
10 | 392,6 | 383,5 | 364,9 | 380,2 | 18,6 12,4 15,3 540 1345,39
11 | 425,8 | 373,6 | 363,6 | 364,9 10 60,9 28,2 505 66,16
12 | 383,5 | 373,6 | 363,6 | 380,2 10 3,3 6 540 3604,17
13 | 371,3 | 367,80 | 355,2 | 363,6 | 12,6 7,8 10 540 772,09
14 | 367,4 | 349,7 305 357,4 | 44,7 10 23,2 995 880,55
15 | 371,3 | 368,3 | 338,6 | 363,6 | 29,8 7,8 16,4 550 355,46
16 | 368,3 | 349,7 305 358,3 | 44,7 10 23,2 990 856,06
17 | 373,6 358 305 363,6 53 10 25,8 990 82,92
18 | 373,6 358 305 363,6 53 10 25,8 989 88,53
19 | 373,6 | 321,9 305 363,6 | 16,9 10 13,2 992 71,41
20 | 373,6 | 320,8 305 363,6 | 15,8 10 12,7 993 57,59
21 | 370,1 | 360,8 305 360,1 | 55,8 10 26,6 990 434,39
22 | 373,6 | 370,1 | 355,2 | 363,6 | 14,9 10 12,3 540 621,36

Fuente: Elaboracién propia.
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En la tabla 3.4 se puede apreciar que tres intercambiadores de la red no cumplen con la
diferencia de temperatura seleccionada 10 K, los cuales son: (IC 12, IC13 e IC 15). Al
analizar estos resultados es necesario aclarar, que la red propuesta es la mejor
combinacion obtenida de las veinte distribuciones de energia realizadas y redes
conformadas. Ademas, se intent6 obtener en esta investigacion la red 6ptima utilizando
programacién matematica, pero debido a la complejidad del modelo matematico y el
tiempo que requiere para su solucion, se decidio tomar esta red como la mas aceptada,
porque a pesar de que tres de los intercambiadores que la conforman no cumplen por
con la diferencia de temperatura seleccionada (AT minimo), garantizan que no existan
cruces de temperaturas y ademas aseguran el balance energético de las corrientes del
proceso.

Ademas, en la tabla 3.4 se observa que tres intercambiadores de la red presentan un
area de transferencia de calor superior a los 1 000 m?, (IC 6, IC10 e IC 12), mientras
que el resto no supera los 860 m®. Esta area en estos tres casos se debe a que
presentan una diferencia logaritmica de temperatura pequeiia (LMTD) y transfieren un
gran flujo de calor superior a los 10 000 kW, como muestran sus distribuciones
energeéticas en la figura 3.3.

Para seleccionar el tipo de intercambiador, se decide que todos los intercambiadores
que presenten un area de transferencia de calor superior a los 1 000 m?, area maxima
que pueden presentar los intercambiadores de tubo y coraza segun Incropera (1999),
seran intercambiadores de placa, ademas este tipo de intercambiadores pueden ser
utilizados para diferencias de temperaturas muy pequefias como es el caso del
intercambiador IC 12. En los casos en que el area de transferencia de calor sea inferior
a 10 m? &rea minima que pueden presentar los intercambiadores de tubo y coraza,
segun Incropera (1999), seran intercambiadores de tubo en tubo.

Por tanto, los intercambiadores de calor IC6, IC10 e IC 12 seran intercambiadores de
placa, mientras que el intercambiador IC 9 sera un intercambiador de tubo en tubo y el
resto seran intercambiadores de tubo y coraza.

Por otra parte, como los intercambiadores de calor IC 6 y IC 12 superan los 1 500 m?,
area maxima que pueden presentar los intercambiadores de placa segun Incropera,

(1999), sera necesario realizar divisiones en los flujos manipulados para garantizar que
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el area de transferencia de calor no supere el valor maximo permisible. El
intercambiador de calor IC 6 sera considerado como dos intercambiadores en paralelo
(IC 6a y IC 6b) cada uno con 1 002,135 m?y en el caso del IC 12 operard como tres
intercambiadores en paralelo (IC 12a, IC 12b y IC 12c) cada uno con 1 201,39 m?.
Entonces, a la red de intercambio de calor integrada se le adicionaran tres unidades de
intercambio una vez realizado el disefio, para un total de veinticinco intercambiadores
de calor.

Los parametros limites de disefio segun el tipo de intercambiador reportados por
Inclopera (1999) se muestran en el Anexo 14.

En cuanto a los materiales de construccion:

Intercambiadores de placa: Todas las placas seran de acero al carbono.
Intercambiadores de tubo y coraza: Las corazas seran de acero al carbono y los tubos
de bronce.

Intercambiador de tubo en tubo: Los tubos interiores seran de bronce y los exteriores de
acero al carbono.

La tabla 3.5 permite establecer una comparacion entre el area de transferencia de calor
total existente en el proceso actual y el resultado de esta una vez integrado.

Los datos de la red de intercambio de calor del proceso actual se muestran en el Anexo
15.

Tabla 3.5: Area de transferencia de calor total del proceso actual y una vez integrado:

Proceso |Area Total (m %) | % Incrementado
Actual 9 639,55
Integrado 13 967,17

Fuente: Elaboracién propia.

44,89

Como se muestra en la tabla 3.5 la red de intercambio de calor obtenida a partir de la
integracion energética del proceso, incrementa el area total de transferencia de calor en
un 44,89%, es decir, supera al area total existente en el proceso actual en 4 327,62 m?.

Finalmente, el diagrama de flujo integrado de la planta aparece en el Anexo 16.
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3.9. Andlisis de la factibilidad econémica del proc  eso integrado.

Para todos los calculos econémicos se considera que la refineria trabaja veinticuatro
horas y trescientos dias al afio.

La tabla 3.6 presenta los consumos de utilidades (agua de enfriamiento y vapor) para el
proceso actual y una vez integrado.

Tabla 3.6: Consumo de utilidades del proceso actual y una vez integrado.

Agua de Vapor de Vapor de Total de Total de
enfriamiento baja media vapor utilidades
(kg/h) (kg/h) (kg/h) (kg/h) (kg/h)
Proceso
31 144 659 149 083 412 173 561 255 31705914
actual
Proceso
_ 684 422 15 498 30 976 46 475 730 897
integrado
Reduccién 30 460 237 133 584 381 196 514 781 30975018
% de
. 97,80 89,60 92,48 91,72 97,69
reduccion

Fuente: Elaboracion propia.

Como muestra la tabla 3.6, mediante la propuesta de integracion energética se reduce
el consumo total de utilidades en un 97,69% respecto al proceso actual, la mayor
influencia en esta reduccion la ejerce la disminucion del agua de enfriamiento en mas
de treinta millones de kg/h, lo que representa un 97,80%, mientras que el consumo total
de vapor se reduce en un 91,72%, lo que equivale a 514 781 kg/h de vapor ahorrado.
Ademas, la reduccién del consumo de vapor mas importante corresponde al vapor de
media (92,48%), situacion favorable esta para la reduccién del costo de utilidades,

porque el vapor a mayor valor calérico presenta mayor costo unitario.
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La tabla 3.7 muestra el costo por consumo de utilidades para el proceso actual y una
vez integrado.

Tabla 3.7: Costo por consumo de utilidades.

Agua de _ Vapor de Total de
o Vapor de baja _
enfriamiento media vapor
Proceso actual
6 761 052 966 056 7222 752 8 188 808
($/afio)
Proceso
integrado 185 848 100 430 490 665 591 095
($/afio)
Ahorro ($/afio) 6 575 203 865 626 6 732 086 7597 713
Ahorro total de
utilidades 14 172 917
($/afio)

Elaboracion propia.

Como indica la tabla 3.7, mediante la integracion energética, el ahorro por consumo de
agua de enfriamiento asciende a mas de seis millones de pesos anualmente, mientras
que el ahorro por consumo de vapor representa mas de siete millones de pesos
ahorrados al afio, para un total de mas de catorce millones de pesos ahorrados por
concepto de reducciéon del consumo total de utilidades.

Para la obtencidon de la red de intercambio de calor se analizan dos posibilidades, la
primera alternativa (Anexo 17) consiste en comprar los veinticinco intercambiadores de
calor que conforman la red de intercambio y la segunda alternativa (Anexo 18) analiza
la posibilidad de reutilizar intercambiadores ya existentes en el proceso actual, en todos
los casos en gue el area actual sea mayor o igual que el area requerida una vez
realizada la integracion, con vista a reducir el costo de inversion de la red de
intercambio.

Una vez analizados los resultados econdmicos que ofrecen ambas alternativas, se
decide seleccionar la segunda alternativa porque representa una menor inversion y por
tanto, resude los costos de amortizacion de la red, permitiendo ahorros de 1 027 033

pesos por concepto de compra de estos intercambiadores.
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Ademas, se les daria utilidad a trece intercambiadores que ya estan instalados, los
cuales ya estan amortizados y se encuentran todavia en su tiempo de vida util.
Tabla 3.8: Indicadores econdémicos de la alternativa seleccionada para la obtencion de

la red de intercambio de calor integrada.

Indicadores econémicos

Costo total de utilidades

proceso actual 14 255 923
($/afio)
Costo total de utilidades del
_ 776 943

proceso integrado ($/afio)
Inversion de la red ($) 5529 072

Costo de amortizacion de
2 764 536

la red ($/afio)
Costo de la integracion
_ 3 568 296
energética ($/afo)
Reduccion de los costos de
_ 10 687 628
produccion ($/afo)
FCD ($/afio) 13 478 980
PRI (afio) 0,31
Retorno (%/afo) 317,76

Fuente: Elaboracion propia.

Como muestra la tabla 3.8 la propuesta de integracion energética seleccionada, reduce
los costos productivos en mas de diez millones de pesos anualmente. Ademas resulta
ser una atractiva inversion, debido a que ofrece un plazo de recuperacién de cuatro
meses aproximadamente. Asi como también presenta un ritmo de retorno de la
inversion acelerado 26,48% mensual, es decir, el incremento de ganancia una vez

realizada la integracion es capaz de recuperar la inversién en sélo meses.
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3.10

. Conclusiones parciales del capitulo.

Se identifican catorce corrientes energéticas en el proceso al realizar la
desintegracion energética, de ellas siete corrientes frias y siete calientes.

El analisis de los datos térmicos del proceso demuestra que el sistema presenta
un exceso de energia (Q neto: 27 737,60 kW), el cual es necesario extraer por
medio de servicios auxiliares de enfriamiento.

Los requerimientos de servicios auxiliares del proceso integrado son: 25 804,91
kW de calentamiento y 53 542,50 kW de enfriamiento, mientras que el calor
recuperado por las propias corrientes del proceso sin necesidad de fuentes
auxiliares asciende a 69 521,03 kW.

La red de intercambio de calor integrada resude el consumo de agua de
enfriamiento en un 97,80% y el consumo total de vapor en 91,72%, reduciendo el
consumo total de utilidades en un 97,69%.

La inversion de la red de intercambio de calor integrada se recupera en cuatro

meses aproximadamente con un retorno de 26,48% mensual.
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3.11. Nomenclatura y simbologia utilizada en el cap itulo.
m: Flujo mésico de la corriente, kg/s.

Te: Temperatura de entrada de la corriente, K.

Ts: Temperatura de salida de la corriente, K.

cp: Capacidad calorifica, kJ/kgK.

Q: Flujo de calor, kW.

Q¢ minimo: Requerimiento minimo de enfriamiento, kW.
Qu minimo: Requerimiento minimo de calentamiento, kW.
Qr: Calor recuperado por las corrientes del proceso, kW.
AT minimo: Diferencia minima de temperatura, K.

SP: Zona sobre el pinch.

BP: Zona bajo el pinch.

IC: Intercambiador de calor.

UC: Fuente de utilidad caliente.

UF: Fuente de utilidad fria.

Up: Coeficiente global de transferencia de calor, W/m?K.
A: Area de transferencia de calor, m?,

AT Diferencia de temperatura mayor, K.

AT.: Diferencia de temperatura menor, K.

Te CC: Temperatura de entrada de la corriente caliente, K.
Ts CC: Temperatura de salida de la corriente caliente, K.
Te CF: Temperatura de entrada de la corriente fria, K.

Ts CF: Temperatura de salida de la corriente fria, K.

LMTD: Diferencia logaritmica de temperaturas, K.

FCD: Flujo de caja diferencial acumulado. (Incremento de ganancia sin amortizacion),

$/afio.
PRI: Plazo de recuperacion de la inversion, afo.

Retorno: Retorno de la inversion, %/afo.
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Conclusiones.

1.

Mediante la aplicacién del Andlisis Pinch como método de integracion energética se
logra reducir el consumo total de utilidades en un 97,69% respecto al proceso actual,
lograndose ahorros por concepto del consumo de utilidades de mas de catorce
millones de pesos anualmente, cumpliéndose de esta manera con la hipétesis
planteada.

La integracion de las corrientes energéticas del proceso permite recuperar 69 521,03
kKW gque seran intercambiados entre las propias corrientes del proceso, reduciendo
los requerimientos de utilidades a 53 542,50 kW de enfriamiento y 25 804,90 kW de
calentamiento.

La nueva red de intercambio de calor integrada a pesar de que incrementa el area
de transferencia de calor en un 44,89%, aumentando el costo de amortizacion,
presenta un plazo de recuperacion de la inversion de cuatro aproximadamente, y un
ritmo de retorno acelerado de 26,48% mensual, debido al incremento de la
ganancia.

La integracion energética reduce los costos de produccién en 10 687 628 $/afio.

El Andlisis Pinch como muestra la bibliografia consultada resulta ser una

metodologia simple y valora rapidamente los beneficios econémicos.
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Recomendaciones.

1. Evaluar los trece intercambiadores del proceso que se proponen reutilizar.

2. Obtener la diferencia 6ptima de temperatura para la red de intercambio de calor
propuesta.

3. Utilizar la programaciéon matematica para la obtenciéon de la red Optima de
intercambio de calor.

4. Realizar un analisis de riesgos debido a la manipulacion, almacenamiento y
transporte de sustancias altamente inflamables en el proceso debido a que el

Andlisis Pinch no garantiza la seguridad del proceso una vez integrado.
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Anexo #1: Diagrama de flujo de la Unidad de Desmine
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Anexo #2: Diagrama de flujo de la seccion de extrac  cion.
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Anexo #3: Diagrama de flujo de la seccion de recupe  racién de DMO.
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Anexo #4: Diagrama de flujo de la seccion de recupe

Fondos de T-2520A y
D-2501A de la secc .
extracc \
Gas
comb
Gas
omb
Fondos de T-2520B y 1
D-2501B de la secc —>
extracc
Gas
omb

H-2501A

H-2501C

H-2501B

Solvente y trazas

de DMO Seccion de recuperacion de

racion de asfalto.

solvente

DMO sucio
desde T-2504

y T-2521

Asfalto y trazas de
solvente

Filtro atrapa
coque

Solvente y trazas
de asfalto hacia

T-2504

Asfalto

Fondos
demex

Seccidén de
recuperacion
de solvente

Tang almac

Casa de
bombas B



Anexo #5: Diagrama de flujo de la seccion de recupe  racidn de solvente de baja presion.
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Anexo #6: Diagrama de flujo de la seccion de recupe
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Anexo #7: Desintegracion energética de la secciond e extraccion.
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Anexo #8: Desintegracion energética de la secciond e recuperacion de DMO.
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Anexo #9: Desintegracion energética de la seccion d
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Anexo #10: Desintegracion energética de la seccién de recuperacion de solvente de alta presion.
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Anexo # 11: Desintegracion energética de la unidad.
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Anexo #12: Diagrama de cascada.
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Anexo #12: Continuacion.
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Anexo #13: Red de intercambiadores de calor para

AT minimo de 10 K.
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Anexo #14: Parametros de operacion y disefio segun e

| tipo de intercambiador.

compactos

Rango
Tipo de intercambiador Presion maxima de Area
temperatura
10 a
Corazay tubos 30,7 MPa -200 a 600 °C )
1000 m
Doble tubos < 30,7 MPa (corazas) 0,25a
_ -100 a 600 °C 5
(lisos y con aletas) < 140 MPa (tubos) 200 m
1,6 MPa -25 a 175 °C (posibles -40 a
_ _ ] 1 a 1500
Placas y juntas (posible llegar a 2,5 MPa segun 200 °C para casos )
m
la configuracion y el material) especiales)
Placas 0,1a
3 MPa -195 a 225 °C )
soldadas 1000 m
Intercambiadores )
_ 1,8 MPa Con aletas 400 °C 200 m
en espiral
_ ) _ . 5a200
Aerorefrigerantes Altas segun fluidos del proceso Altas segun proceso )
m
Intercambiadores -273 a80°C 5
10 MPa 6a7m

Fuente: Incropera, (1999).




Anexo #15: Datos de la planta sin integrar.

Intercambiadores | corriente del proceso utilidad Te CC (K) TsCC (K) TeCF (K) TsCF (K) | LMTD (K) UD (Wim2K) A(m2)
E-2501A carga+solvente agua de enf 371,33 34967 305 32189 393,00 47925 263,19
E-2501B carga+solvente agua de enf 371,33 34967 305 321,89 393,00 479,25 263,19
E-2501C carga+solvente agua de enf 371,33 34967 305 321,89 393,00 47925 263,19
E-2501D carga+solvente aqua de enf 371,33 349,67 305 321,69 393,00 47925 26319
E-2515B DMO+solvente vapor sobrec S0psi 449 67 42078 363 56 380 22 303 37 141,96 490 38
E-2515D DMO+solvente vapor sobrec S0psi 449 67 42078 363 56 360 22 303 37 141,96 490 38
E-2521A aceite de carga+solvente agua de enf 42911 358 305 32189 76,95 28959 57,69
E-2521B aceite de carga+solvente agua de enf 42911 358 305 321,89 76,95 28950 57,69
E-2503A DMO+solvente vapor saturado 50 psi 41180 411 80 35522 38967 306 48 789 28 23333
E-2503B DMO+solvente vapor safurado 50 psi 41180 41180 35522 369 67 306 48 769 28 233,33
E-2503C DMO+solvente vapor safurado 50 psi 41180 41180 35522 369 67 30648 769 28 23333
E-2503D DMO+solvente vapor safurado 50 psi 41180 41180 35522 38967 306 48 789 28 23333
E-2504A Asfalto+DMO vapor sobrec 150psi 47759 458 56 37467 42189 29204 183 60 210 43
E-2504B Asfalto+DMO vapor sobrec 150psi 477 59 458 56 374 67 42189 29204 783 60 210 43
E-2522A DMO+solvente vapor saturado 150psi 45397 45397 38967 399 67 31682 48606 41412
E-2522B DMO+solvente vapor saturado 150psi 45397 45397 38967 39967 31682 48606 41412
E-2522C DMO+solvente vapor saturado 150psi 45397 45397 38967 39967 31682 486 06 41412
E-2522D DMO+solvente vapor saturado 150psi 45397 45397 38967 39967 31682 486 06 414 12

E-2506 Solvente agua de enf 42578 32189 305 32189 262 98 94114 37213
E-2507A Solvente agua de enf 374 67 32078 305 32189 21259 47130 174,01
E-2507B Solvente agua de enf 374 67 32078 305 32189 21259 47130 174,01
E-2505A Solvente agua de enf 41189 360,78 305 32189 7153 51104 561 88
E-2505B Solvente agua de enf 41189 36078 305 32189 7153 91104 a61 86
E-2505C Solvente agua de enf 41189 36078 305 32189 71,53 911,04 561 86
E-2505D Solvente agua de enf 41189 36078 305 32189 7153 51104 56188
E-2505E Solvente agua de enf 41189 36078 305 32189 71,53 51104 561 88
E-2505F Solvente agua de enf 41189 360,78 305 32189 7153 51104 561 88
E-2520A Solvente vapor safurado S0psi 41180 41180 336 96 40522 290 48 80064 367 96

ATtransfde calor  9639,55




Anexo #16: Diagrama de flujo integrado.
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Anexo #17: Datos de inversion de lared parala alt ernativa 1.
Intercambiadores A(m ?) Costo ($)
IC 1 464,57 164 771
IC 2 36,08 35530
IC 3 192,79 90 537
IC 4 782,45 243 016
IC5 292,10 119 246
IC 6a 1 002,135 434 755
IC 6b 1 002,135 434 755
IC7 115,21 66 118
IC 8 840,74 256 821
IC9 2,89 2 882
IC 10 1 345,79 492 583
IC 11 66,16 48 361
IC 12a 1 201,39 469 480
IC 12b 1 201,39 469 480
IC 12c 1 201,39 469 480
IC 13 772,09 240 624
IC 14 880,55 266 283
IC 15 355,46 136 340
IC 16 856,06 260 610
IC 17 82,92 54 465




Anexo #17: Continuacion.

Intercambiador A(m 9 Costo ($)
IC 18 88,53 56 665
IC 19 71,41 50 309
IC 20 57,59 44 743
IC 21 439,39 157 066
IC 22 621,36 204 052

Inversién de la red ($)
5268 972
2004
Inversion de la red ($)
6 934 356
20012
Costo de amortizacion
de la red ($/afo) 3467 178

Elaboracion propia.

2012




Anexo # 18: Datos de inversion de la red para la al

ternativa 2.

Intercambiadores A(m 2 Costo ($)
IC 4 782,45 243 016
IC 6a 1002,135 434 755
IC 6b 1002,135 434 755
IC8 840,74 256 821
IC 10 1345,39 486 315
IC 12a 1201,39 469 480
IC 12b 1201,39 469 480
IC 12c 1201,39 469 480
IC 13 772,09 240 624
IC14 880,55 266 283
IC 16 856,06 260 610
IC 22 621,36 204 052
Inversion de la red ($)
2003 4 241 939
Inversion de la red ($)
20012 5582 705
Costo de amortizacion
de la red ($/afo) 2791352

2012

Fuente: Elaboracién propia.




