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Resumen

La nafta craqueada a obtener en la unidad de Craqueo Catalitico durante la Fase | del
Proyecto Expansion de la Refineria de Cienfuegos debe ser tratada mediante una planta
de endulzamiento en Cama Fija por no cumplir con especificaciones comerciales. Se
cuenta con un estudio conceptual donde se identifico la tecnologia apropiada, los
equipos fundamentales, costo y factibilidad de implementacion. El presente trabajo se
realizd con el propdsito de definir en detalles la tecnologia de la planta mediante un
disefio basico de proceso. Para ello se efectué una busqueda bibliografica sobre los
procesos de tratamientos para las naftas cataliticas, resaltando las caracteristicas,
propiedades y contaminantes de la alimentacion a la planta. Se investigd sobre la
estimacion de costos en proyectos de ingenieria y sus respectivas metodologias. Se
describid el proceso tecnoldgico a disefar; fueron desarrolladas las metodologias de
calculo para el disefio basico de los equipos y sistemas hidraulicos que agrupan la
unidad de tratamiento en cama Fija, se identificaron las propiedades de las corrientes
del proceso (flujo, densidad, temperatura, presion, viscosidad etc.), necesarias para el
disefio de los equipos y sistemas. También se realizé el plan general de la planta, el
cual a su vez facilitd el calculo de los equipos. Se efectuaron las hojas de datos de los
equipos mayores, el diagrama de instrumentacion y tuberias (DTI) y el listado de
instrumentos. Finalmente se calculo el costo de inversion de USD con una desviacion
de -10% a +25% Yy que coincide con un estimado de costo Clase Ill; se completo el
trabajo con un estudio de factibilidad econdmica, el cual mostré que la implementacion
de la planta es viable y factible por tener los indicadores de rentabilidad con los valores

aceptables para el rango de variacion del estimado de costo de inversion.



Abstract

The cracked naphtha to be obtained in the Catalytic Cracking unit during Phase | of the
Expansion Project of the Cienfuegos Refinery must be treated by a sweetening plant in Fixed
Bed due to non-compliance with commercial specifications. There is a conceptual study where
the appropriate technology was identified, the fundamental equipment, cost and feasibility of
implementation. The present work was carried out with the purpose of defining in detail the
technology of the plant through a basic process design. To this end, a bibliographic search was
carried out on the treatment processes for catalytic naphthas, highlighting the characteristics,
properties and contaminants of the plant's diet. We investigated the estimation of costs in
engineering projects and their respective methodologies. The technological process to be
designed was described; the calculation methodologies for the basic design of the hydraulic
equipment and systems that group the fixed bed treatment unit were developed, the properties of
the process streams (flow, density, temperature, pressure, viscosity, etc.), necessary, were
identified. for the design of equipment and systems. The general plan of the plant was also
carried out, which in turn facilitated the calculation of the equipment. The data sheets of the
major equipment, the instrumentation and pipe diagram (DTI) and the list of instruments were
made. Finally, the investment cost of USD was calculated with a deviation of -10% to + 25% and
which coincides with a cost estimate of Class Ill; The work was completed with an economic
feasibility study, which showed that the implementation of the plant is feasible and feasible
because it has the profitability indicators with acceptable values for the variation range of the

investment cost estimate.
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Introduccion

Antecedentes

El craqueo catalitico (FCC) es un proceso de refino cuyo objetivo es aumentar la produccion de
nafta y GLP de mayor valor comercial, a través de la conversion de fracciones pesadas del
petréleo (gasoleo y residuos).

La nafta craqueada que se obtiene de un FCC constituye ademas del reformado, compuestos
isomerados, alquilados, oxigenados y la nafta primaria hidrodesulfurada, un componente de
mezcla para la formulacion de gasolinas y es un hidrocarburo con compuestos desde cuatro hasta
once 4tomos de Carbono que destilan entre los 25 °C y los 220 °C (GARY, y otros, 2007)por lo
que deben cumplir con una serie de caracteristicas que las adecuen a su manipulacion,

almacenamiento y utilizacion.

La principal especificacion medida a la nafta craqueada es su Numero de Octano, ademés de
otras como la curva de destilacion, presion de vapor Reid (RVP), propiedades anticorrosivas,
contenido de azufre, etc. Es el producto més valioso de las unidades de FCC y contiene alrededor
de 30 % de aromaticos y de 20 - 30 % de olefinas, ademas de compuestos mas ligeros
(CORPODIB , 2004). Representa un 35 % de la produccidn total de la gasolina de una refineria
(PDVCUPET.S.A, 2010)y dentro de las impurezas que puede tener se encuentran los
mercaptanos cuyo contenido depende del tipo de alimentacion procesada. Cabe destacar que si la
alimentacion es hidrotratada el contenido de mercaptanos en la nafta craqueada es bajo, de lo

contrario su contenido podria ser hasta 100 veces mayor. (MEZA, y otros, 2001)

Para la ingenieria del Proyecto Expansion de la Refineria Camilo Cienfuegos se proyecté una
Unidad de FCC que produciria el 25 % del volumen de nafta total para la preparacion de la
gasolina de mercado. Esta unidad se alimentaba de las unidades de Hidrocraqueo Severo y
Moderado que hidrodesulfuraban la materia prima y por tanto permitia obtener los productos del
FCC listos para almacenamiento. Por decisidn estratégica de Cuvenpetrol se decidi6 dividir el
proyecto en Fases con el objetivo de obtener ganancias adelantadas y que consistio en

implementar algunas de las unidades involucradas en el proyecto inicial.



Dentro de las unidades incluidas en la primera Fase esta la mencionada Unidad de FCC con la
particularidad que ya no procesaria un inyecto hidrodesulfurizado, por tanto, sus productos
requerian un postratamiento, dentro de ellos la nafta craqueada que tendria valores de acidez
superior a lo normado. Existe una investigacion realizada por (MATURELL, 2015) con el
objetivo de identificar y seleccionar que esquema para el tratamiento de la nafta del FCC seria el
apropiado segun las caracteristicas del proceso de la Fase I, la investigacion identificd y
selecciond el Endulzamiento en Cama Fija como el mas apropiado y realiz6 un disefio
conceptual preliminar, estimado de costo clase V y un estudio de factibilidad técnica-econémica
cuya importancia radica en que le permite a la Gerencia de la Empresa Cuvenpetrol tener

elementos técnicos para la toma de decision.

El trabajo actual profundiza en el disefio conceptual realizado por (MATURELL 2015) hasta un
nivel de definicion de disefio basico de proceso de forma tal que permita llegar a un costo de

menor desviacion, del tipo Clase 111 que brinde mayor informacién para la toma de decisiones.
Problema cientifico:

En la Fase | del Proyecto Expansion no se cuenta con un proceso para el tratamiento de la acidez

de la nafta que producira el FCC.
Hipotesis de solucién:

Si se disefia una planta del tipo Endulzamiento en Cama Fija es posible que se pueda procesar la

nafta craqueada a obtener en el FCC durante la Fase I.
Objetivo general:

Efectuar el disefio de procesos, de una planta del tipo Endulzamiento en Cama Fija para el

tratamiento de la nafta a producir por el FCC durante la Fase | del Proyecto Expansion.
Objetivos especificos:

1. Elaborar un andlisis bibliografico para describir los fundamentos de las unidades de
tratamiento de naftas craqueadas.
2. Describir el proceso tecnoldgico de la planta a disefiar y las metodologias para el disefio

de equipos.



3. Disenar el proceso a través del calculo de tuberias y equipos tecnolégicos
4. Elaborar el diagrama de tuberias e instrumentacion.

5. Efectuar el analisis técnico- econdmico de la planta.

Estructura del trabajo

El trabajo esta conformado por un capitulo | que contiene el analisis bibliografico sobre la
caracterizacion de las naftas que conforman la gasolina particularizando la que se produce en las
unidades de FCC fluidizados, asi como el tratamiento que se le realiza mediante endulzamiento
en cama fija. Se hace una sintesis de los principales elementos a tener en cuenta para el
dimensionamiento y disefio de los equipos, los estimados de costo y factibilidad econdmica.
Seguidamente presenta un capitulo Il que describe las metodologias de calculo para el disefio de
los diferentes equipos, tuberias e instrumentacién fundamental; para la obtencién del estimado de
costo clase 11l y para el estudio de factibilidad econdémica. Por Gltimo, muestra un capitulo 111

donde se dan a conocer y explican los resultados.



Capitulo | Analisis Bibliografico
1.1 Gasolina o naftas cataliticas. Generalidades

La nafta catalitica es el producto mas valioso de la unidad de craqueo catalitico y forma parte de

la produccion total de gasolina de una refineria (35 % volumen). (MEZA, y otros, 2001)

Desde el punto de vista de composicion quimica se trata de una mezcla de hidrocarburos entre 4
y 11 &tomos de carbono, que destilan entre los 25 °C y los 220 °C y en la que se incluye todo tipo
de hidrocarburos; parafinas, isoparafinas, olefinas, aromaticos, naftenos, etc. Pueden contener
componentes oxigenados como éteres derivados de metanol y etanol como el MTBE, el ETBE y
el TAME vy alcoholes puros como metanol y etanol en proporciones variables. Tiene también un
contenido muy bajo, del orden de las partes por millén de azufre y nitrogeno. Ademas, es normal
la presencia de aditivos de estabilidad, antidetonantes, antihielo, detergentes, etc.

1.1.1 Propiedades de las gasolinas

Las gasolinas como combustible deben tener una serie de propiedades que la adecuen a su

manipulacion, almacenamiento e utilizacién. Se destacan:
Curva de Destilacién

Por ser una mezcla de diversos productos, la gasolina no tiene un punto de ebullicion fijo, sino
una curva de destilacion o curva de temperatura de ebullicion que depende del tipo y contenido
de compuestos que contenga la gasolina (parafinas, olefinas, naftenos, aromaticos), comienza en

aproximadamente 30 °C y termina, generalmente antes de los 200 °C.

Parafinas: es el nombre comin de un grupo de hidrocarburos alcanos de formula general
CnH2n+2. La molécula més simple de parafina es el metano, CHy4, un gas a temperatura ambiente;
en cambio, los miembros méas pesados de la serie, como las formas sélidas de parafina, llamadas
cera de parafina, provienen de las moléculas méas pesadas C,o a C4o. La parafina, identificada por
primera vez por Carl Reichenbach en 1830, es un derivado del petrdleo; es el nombre técnico de
los alcanos en general, aunque en la mayoria de los casos se refiere especificamente a un alcano

lineal o alcano normal si posee ramificaciones, los isoalcanos también son llamados isoparafinas.


https://es.wikipedia.org/wiki/Hidrocarburo
https://es.wikipedia.org/wiki/Alcano
https://es.wikipedia.org/wiki/Metano
https://es.wikipedia.org/wiki/Mol%C3%A9cula
https://es.wikipedia.org/wiki/1830

El nombre deriva del latin parum (= apenas) + affinis aqui utilizado con el significado de "falta

de afinidad", o "falta de reactividad"

Olefinas: moléculas lineales o ramificadas que contienen un enlace doble de carbono (-C=C-).

Su férmula general es C,H,,. Tienen terminacién -"eno".

Naftenos: hidrocarburos ciclicos saturados, derivados del ciclopropano (C3H6) y del
ciclohexano (CgHi2). Muchos de estos hidrocarburos contienen grupos metilo en contacto con

cadenas parafinicas ramificadas. Su formula general es CnHn.

Aromaticos: hidrocarburos ciclicos insaturados constituidos por el benceno (CeHg) Yy sus
homologos. Su formula general es CnH;,.

Un hidrocarburo aromatico o areno es un compuesto organico ciclico conjugado que posee
una mayor estabilidad debido a la deslocalizacion electronica en enlaces w. Para determinar esta
caracteristica se aplica la regla de Hickel (debe tener un total de 4n+2 electrones = en el anillo)
en consideracion de la topologia de superposicion de orbitales de los estados de transicion. Para
que se de la aromaticidad, deben cumplirse ciertas premisas, por ejemplo que los dobles enlaces
resonantes de la molécula estén conjugados y que se den al menos dos formas resonantes
equivalentes. La estabilidad excepcional de estos compuestos y la explicaciéon de la regla de
Hickel han sido explicadas cuanticamente, mediante el modelo de “particula en un anillo".
Originalmente el término estaba restringido a un producto del alquitrdn mineral, el benceno, y a
sus derivados, pero en la actualidad incluye casi la mitad de todos los compuestos organicos; el
resto son los Ilamados compuestos alifaticos. El exponente emblemético de la familia de los
hidrocarburos aromaticos es el benceno (C¢Hs), pero existen otros ejemplos, como la familia de
anulenos, hidrocarburos monociclicos totalmente conjugados de férmula general (CH).
(FARRUELA, 2010)

NUmero de Octano

Es una de las principales propiedades de la nafta craqueada pues esta altamente relacionado al
rendimiento del motor del vehiculo y se refiere a la medida de la tendencia de la gasolina a
detonar en el motor y su nimero es del orden de 92. Esta se mide como el golpeteo o detonacion
que produce la gasolina comparada con los patrones de referencia conocidos de isooctano y n-

heptano, cuyos nimeros de octano son 100 y 0 respectivamente (CORPODIB , 2004)


https://es.wikipedia.org/wiki/Idioma_lat%C3%ADn
https://es.wikipedia.org/wiki/Afinidad_electr%C3%B3nica
https://es.wikipedia.org/wiki/Reactividad
https://es.wikipedia.org/wiki/Compuesto_saturado
https://es.wikipedia.org/wiki/Ciclopropano
https://es.wikipedia.org/wiki/Ciclohexano
https://es.wikipedia.org/wiki/Grupo_metilo
https://es.wikipedia.org/wiki/Insaturado
https://es.wikipedia.org/wiki/Benceno
https://es.wikipedia.org/wiki/Hidrocarburo
https://es.wikipedia.org/wiki/Compuesto_org%C3%A1nico
https://es.wikipedia.org/wiki/Hidrocarburo_c%C3%ADclico
https://es.wikipedia.org/wiki/Deslocalizaci%C3%B3n_electr%C3%B3nica
https://es.wikipedia.org/wiki/Enlace_%CF%80
https://es.wikipedia.org/wiki/Regla_de_H%C3%BCckel
https://es.wikipedia.org/wiki/Electr%C3%B3n
https://es.wikipedia.org/wiki/Enlace_pi
https://es.wikipedia.org/wiki/Hidrocarburo_c%C3%ADclico
https://es.wikipedia.org/wiki/Aromaticidad
https://es.wikipedia.org/wiki/Mol%C3%A9cula
https://es.wikipedia.org/wiki/Sistema_conjugado
https://es.wikipedia.org/wiki/Resonancia_%28qu%C3%ADmica%29
https://es.wikipedia.org/wiki/Cu%C3%A1ntica
https://es.wikipedia.org/wiki/Part%C3%ADcula_en_un_anillo
https://es.wikipedia.org/wiki/Alquitr%C3%A1n_mineral
https://es.wikipedia.org/wiki/Benceno
https://es.wikipedia.org/wiki/Compuesto_alif%C3%A1tico
https://es.wikipedia.org/wiki/Benceno
https://es.wikipedia.org/wiki/Anuleno
https://es.wikipedia.org/wiki/Hidrocarburo

Dado que la tendencia a la detonacion depende de las condiciones de funcionamiento se definen

dos ndmeros de octano:
MON (Motor Octane Number), reproduce las condiciones de circulacion en carretera
RON (Research Octane Number), reproduce las condiciones de circulacion en ciudad.

Las Normas ASTM D 2699 y la ASTM D 2700 se utilizan para la determinacion del Namero de
octanos (RON) en gasolinas y sus componentes. (LLUCH URPI, 2011)

Volatilidad

Es una medida indirecta del contenido de compuestos volatiles y es uno de los parametros que
indica el comportamiento en el momento del encendido del motor, dado que indica la facilidad
con que el motor enciende en frio (cold starting) y el comportamiento de éste a altas
temperaturas. (FARRUELA, 2010)

Generalmente se determina a traves de la medicion de la presion de vapor Reid 6 RVP, que a su

vez es una medida indirecta de la presion de vapor real de la gasolina.
Periodo de Induccion

Es un ensayo que mide la tendencia de una gasolina a reaccionar con oxigeno, como
consecuencia de esta reaccion se producen gomas que posteriormente, en el motor, daran lugar a
depdsitos en el sistema de inyeccion y en la propia camara de combustion. Consiste en medir el
tiempo que tarda en disminuir la presion de una mezcla determinada de oxigeno y gasolina en
condiciones estandarizadas de oxigeno y temperatura, como consecuencia de la reaccion del
oxigeno con determinados hidrocarburos de la mezcla. Es una indicacion de la estabilidad del

producto en almacenamiento prolongado.
La Norma ASTM D525 permite determinar esta caracteristica.

El valor especificado es de 240 minutos como minimo, valor que se considera equivalente a

varios meses de almacenamiento sin formacién de gomas.
El contenido de gomas especificado es de 5 mg/100 mL como méximo. (LLUCH URPI, 2011)

La nafta craqueada al tener hidrocarburos olefinicos es propensa a formar gomas por lo que es

necesario utilizar inhibidores en la gasolina formulada.



Densidad

La densidad no es una propiedad critica desde el punto de vista del comportamiento del
producto. Sin embargo, en los modernos sistemas de inyeccion, la masa de combustible
inyectada en la cdmara de combustion si depende de la densidad con lo que pueden producirse
variaciones de la relacion aire/combustible que deben ser reguladas por un sistema de control
adecuado, tiene, por tanto, cierta importancia en la regulacién de motores, es un indicativo del
poder calorifico y se utiliza como variable de control en los procesos de produccion. Puesto que
la densidad de la gasolina se mide a 15,6 °C es un factor importante en las transacciones
comerciales, debiéndose realizar la correccion necesaria de volumen en funcion de la

temperatura en que se encuentra el producto a vender, normalmente a ambiente.
Su densidad varia entre 700 y 790 kg/m*. (FARRUELA, 2010)
Viscosidad

Tambien de gran importancia debido a que esta relacionada estrechamente con la resistencia de
la sustancia a fluir, tanto en el transporte, almacenamiento, asi como en el vehiculo.
(FARRUELA, 2010)

Estabilidad

Las gasolinas formuladas deben ser productos estables, en el sentido de que deben mantener sus
propiedades desde su fabricacion hasta el momento de consumo. La propiedad del combustible
que esta relacionada con este aspecto del comportamiento es su tendencia a sufrir reacciones de
oxidacion y/o polimerizaciéon. (FARRUELA, 2010)

1.1.2 Impurezas en las naftas cataliticas
Contenido de azufre

Una de las principales impurezas en la nafta craqueada es el azufre debido que provoca
emisiones nocivas y depoésitos en los motores de combustion (CORPODIB , 2004). Los
principales compuestos de azufre son los mercaptanos (tradicionalmente llamados tioles) que son

compuestos que contienen el grupo funcional formado por un atomo de azufre y un atomo de



hidrogeno (-SH). Siendo el azufre anadlogo de un grupo alcohol (-OH), este grupo funcional es
Ilamado grupo tiol o grupo sulfhidrilo (AXENS, 2011)

MERCAFTANDS
s - SH Pt

gy

alguilada ciclico aromafice
5 e
dialeuslado ciclice  alguilzdoscicloalguilados

El &tomo de azufre de un mercaptano es muy nucleofilico, bastante mas que el atomo de oxigeno
del alcohol. El grupo tiol es bastante acido, con la constante de disociacion (pKa) habitualmente
alrededor de 10 a 11. En la presencia de una base se forma un anion tiolato, que es un muy
potente nucleofilo. EI grupo y su correspondiente anion son facilmente oxidados por reactivos
como el bromo para dar disulfuro organico (R-S-S-R).

2R-SH + Br, —R-5-S-R + 2HBr (Ec 1.1)

La oxidacion por reactivos mas poderosos como el hipoclorito de sodio o peréxido de hidrogeno
resulta en acidos sulfénicos (RSO;H). (MATURELL, 2015)

1.2 Tratamientos para la nafta cataliticas

Los mercaptanos presentes en las naftas craqueadas son impurezas tdxicas, con olor
desagradable y corrosivas, por tanto, es necesaria su eliminacion de la misma ya sea por

extraccion, refinacion o transformacion en alquildisulfuros inofensivos.
En la industria del petréleo los procesos utilizados son:

¢+ Hidrodesulfuracion
¢+ Tratamiento Merox (Oxidacién de mercaptanos) (MATURELL, 2015)

1.2.1 Hidrogenacion Selectiva

El hidrotratamiento o hidrogenacion selectiva de la nafta catalitica consiste en un método de

remocion de azufre en el cual la nafta se hace pasar por un catalizador particulado que
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comprende un metal de hidrogenacién soportado en una base alimina. Adicionalmente se

incluye abundante cantidades de hidrogeno en la alimentacion (Hydrocarbon Processing, 2008).

Las siguientes ecuaciones ilustran las reacciones que ocurren:

RSH + H, —RH+ H,S (Ec 1.3)
RC1+H, — RH+HCI (Ec 1.4)
2RN + 4H, — RH+ NH, (Ec 1.5)
ROOH + 2H, — RH +H,0 (Ec 1.6)

Las condiciones tipicas de operacion segun se definen por Hearn (1997) y Magyara (2005):

Temperatura °C 200-415
Presion, kgf/cm?g 2.8-30
Relacién Hy/Hidrocarburo, m*/barril 42-85

Velocidad espacial liquida horaria, h™ 1.0-3.0

Aunque se obtiene la remocion de azufre, las olefinas se hidrogenan lo que afecta el octanaje del
producto, por esta razon los catalizadores utilizados para la hidrodesulfurizacion de la nafta
catalitica deben ser selectivos a una desulfuracion profunda y tener un efecto menor sobre el

namero de octano de la misma (Gémez Delgado & Rodriguez Pereira, 2011)

Tipicamente la nafta de craqueo catalitico contiene ademas diolefinas las que no son deseables

debido a su inestabilidad durante el almacenamiento (Hearn, y otros, 1997)
1.2.2 Tratamiento con oxidacion de mercaptanos “Merox”

El Proceso Merox es un proceso catalitico eficiente y econémico desarrollado para el tratamiento
quimico de destilados del petroleo con el objetivo de eliminar el azufre presente como
mercaptanos (Extraccion Merox) o conversion de los azufres mercaptanos a otro azufre de menor
agresividad (Endulzamiento Merox). EI nombre “Merox” es un acronimo derivado del inglés
MERcaptan OXidation. En dependencia de la aplicacion, la extraccion y el endulzamiento se

puede usar separados o combinados (AMETEK, 2015)
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El proceso Merox tiene lugar a temperaturas cercanas a las de salida de los productos de la
unidad de proceso (rango de 38 - 50 °C) y presiones que permita la solubilidad total del oxigeno
en el hidrocarburo. Para destilados ligeros, la presion de operacién se controla ligeramente por

encima del punto de burbuja para asegurar la operacion en fase liquida.

La reaccion general del proceso es la siguiente

Catalizador de Merox

2RSH + %0, — RSSR + HO (Ecl.7)

OH

La reaccién consiste en dos pasos fundamentales:

Primero, el mercaptano se transforma en anion mercapturo mediante una base (Hidroxido de

sodio 0 amina).

Segundo, el mercapturo se oxida a dialquilsulfuro a través de la formacion de un complejo
ternario involucrando el CoPcS, al anion mercapturo y el oxigeno molecular (CRUCEANU, y
otros, 2005); (BASU, y otros, 1993).

Extraccion Merox

Los mercaptanos son extraidos mediante una solucion acuosa de sosa caustica de acuerdo a la
Ec. 1.8:

RSH + NaOH > NaSR + H,0 (Ec 1.8)
(Aceite) (Acuoso)

La reaccion se favorece a bajas temperaturas, bajo peso molecular de los mercaptanos y alta

concentracion del caustico.

En la Extraccién Merox, la nafta se introduce en una columna en la cual los mercaptanos son

extraidos por un flujo de sosa céustica a contracorriente. La nafta tratada sale por el tope de la
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columna hacia almacenamiento o hacia otro proceso y la solucion caustica rica en mercaptanos
sale por el fondo hacia el Regenerador de caustico. Se inyecta aire en la corriente, y la mezcla
fluye de forma ascendente a través del oxidizador, donde se regenera el caustico por conversion
de los mercaptanos a disulfuros, luego en el separador de disulfuros se separan el aire de escape,

los disulfuros y la solucion caustica regenerada (BASU, y otros, 1993)
Operacion combinada

El proceso combinado es aplicable para destilados ligeros (gasolina, nafta) que contienen alto
nivel de mercaptanos. La ventaja de este proceso es que puede realizar la doble funcion de
eliminacion facilmente por extracciébn de mercaptanos y conversion de los mercaptanos

remanentes a disulfuros (BASU, y otros, 1993)
Endulzamiento Merox

El Endulzamiento Merox se logra mediante el soplado de una mezcla de caustico/hidrocarburo
con aire en presencia de un catalizador. Los mercaptanos se oxidan a disulfuros (Ec. 1.8) los que
permanecen disueltos en los productos. No hay reduccion en el contenido total de azufre en los
productos (SPEIGH, 2013)

2NaSR + %0, + H,0 — RSSR + 2NaOH (Ec 1.9)
Existen tres versiones del Endulzamiento Merox:
1. Liquido-Liquido
2. Minalk (Cama fija utilizado pequefias cantidades de caustico)
3. Cama fija (Convencional)
Endulzamiento Liquido-Liquido

Es en el cual el catalizador esta disperso en la solucién alcalina (PDVSA a, 2008)y es aplicable
para las alimentaciones que contienen mercaptanos de facil oxidacién, por ejemplo para naftas

directas de destilacion, nafta de craqueo térmico y catalitico.

Endulzamiento Minalk (MINimun ALKalis)
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Es una modificacion al de cama fija para disminuir los equipos y el costo de operacion

manteniendo la misma eficiencia.

El Endulzamiento Minalk es en la actualidad el esquema de endulzamiento de naftas que mas
prevalece en la industria del petréleo y es de tecnologia de la UOP LLC. Se disefia en varias
configuraciones dependiendo del tipo de inyecto y se caracteriza por tener bajo costo de
inversion y operacion, facil operacion y minima atencion por parte de los operadores

(Hydrocarbon Processing, 2008)
Endulzamiento en Cama Fija (Convencional)

Es en el cual el catalizador esta depositado en los poros de un soporte sélido granular de carbdn
activado y se utiliza para tratar corrientes virgenes (directas de destilacion) y craqueadas que
tengan puntos finales de ebullicion superior a 140 °C como son el queroseno, jet fuel, diesel y
aceites de calefaccion. Este tipo de endulzamiento utiliza una inyeccion periodica de solucion

alcalina (caustico o amoniaco) para saturar el lecho del catalizador. (BASU, y otros, 1993)
Tratamiento en cama fija

El reactor de cama fija (trickle bed) consiste en una columna cilindrica. Estos reactores son
caracterizados por una alta carga de catalizador, mientras que su utilizacion es algo pobre debido
a las limitaciones internas del transporte en las particulas relativamente grandes. Los
catalizadores empleados para este reactor pueden ser esféricos, cilindricos o tener sofisticadas

formas como multilobes y van de 1 - 3 milimetros

El traspaso térmico radial pobre en reactores comerciales implica que la operacion sea
esencialmente adiabatica y por lo tanto el control de la temperatura es algo dificil. De vez en
cuando, la evaporacién parcial del liquido se utiliza para refrescarse.

Este reactor requiere de cuidados especiales para prevenir la mala distribucion del flujo, que
puede causar la adherencia de soldadura incompleta del catalizador en algunas partes de la cama.
(Macias Hernandez, 2011)
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1.3 Diseio de plantas de procesos

El disefio basico de proceso de planta trae consigo la confeccion del diagrama de flujos; el
balance de materiales y energia; asi como el dimensionamiento y calculo de equipos, tuberias y

accesorios.
1.3.1 Elaboracién de balance de materiales y energia

El balance de materiales y energia (BM&E) de un proceso industrial es una contabilidad exacta
de todos los materiales que entran, salen, se acumulan, se generan o se agotan en un intervalo de

operacion dado.
Se pueden distinguir cuatro tipos de balances de materia dependiendo del tipo de sistema:
e Acumulacion = Entrada - Salida + Generacion - Consumo.
Es un sistema con entradas, salidas y reacciones quimicas.
e Acumulacién = Entrada - Salida.
Sistema sin reacciones quimicas.
o Entrada = Salida.
Sistema en estado estacionario, no hay acumulacién ni reacciones quimicas.
e Acumulacién = Generacion - Consumo.
Sistema sin corrientes de entrada ni de salida, pero con reaccion quimica (Fernandez, 2012)
Para comenzar el balance de materiales es necesario establecer una base de tiempo.
Los pasos a seguir para la determinacion de ésta consisten en calcular:

1. Capacidad de disefio: se logra por una planificacion del mercado y por garantizar flexibildiad

en la planta.

2. Dias de operacion al afio: es conveniente realizar un estudio en funcion de la continuidad del
proceso, especificando la manera en que se trabajara, es decir, si se lo hara en turnos (fijos o
rotativos) de determinadas cantidades de horas, cuando y cuanto duran las paradas para

mantenimiento de la fabrica, dias de vacaciones, horas extras y estimaciones de imponderables.
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Como tiempo de operacion se puede estimar con una buena aproximacién 8.000 horas al afio (en

Plantas que trabajan 24 hrs al dia).

Determinada la produccion anual y los dias de operacién para la misma, podemos analizar qué

base de tiempo es la mas aconsejable (anual, mensual, diaria, horaria, etc.).

Los BM&E nos permitirdn conocer los caudales masicos de todas las corrientes materiales
relativas al diagrama de procesos, asi como las necesidades energéticas del mismo, que en
altimo término se traduciran en la estimacién de las necesidades de servicios auxiliares (PDVSA,
1999)

1.4 Diagrama de flujo de proceso (DFPs)

Es una representacién esquematica del proceso, sus condiciones de operacion normal y su
control bésico, en el mismo intervienen (UTN, 2009; PDVSA, 2009):

a) Todos los equipos principales de las operaciones unitarias que intervengan en los procesos.

b) Todos los equipos colaterales y dispositivos de detalles de funcionamiento que ayuden a los

anteriores en su trabajo.

c) Todo lo relacionado al movimiento de solidos que haya que utilizar en la planta (cintas

transportadoras, cangilones, etc.).

d) Todas las tuberias principales, marcadas con trazos bien definidos con flechas que indiquen
sentido y direccion.

e) Lazos de control automatico que utilice la planta.

f) Detalle de valvulas principales y bombas de proceso.
1.5 Diagramas de instrumentacion y tuberias (DTIs)

Este diagrama se basa en el diagrama de flujo de proceso y muestra el proceso principal con los
detalles mecanicos de equipos, tuberias y valvulas, asi como los lazos de control para garantizar
una operacion segura en la unidad (ISO 10628: 97; PDVSA, 2009):

Los simbolos graficos de las conexiones, accesorios y equipamiento se pueden girar, e invertir,

siempre y cuando su significacion no varie al cambiarse la orientacion. La representacion de

16



algunos simbolos gréaficos (por ejemplo, columnas, recipientes, etc.) se puede ajustar a la escala

real con relacion a la planta de proceso.
1.6 Disefio de equipos e instrumentos

Una vez realizado los balances de materia y energia (BM&E) el proximo paso seria el
dimensionamiento de los equipos vy las instalaciones de la planta, pues es uno de los aspectos

mas importantes en un proyecto ingenieril.
Como resultados fundamentales se deben indicar para cada equipo dimensiones tales como:

« Dimensiones principales: altura, longitud, anchura, didmetro, etc.
e Volumen

« Superficie en planta

o Capacidad de trabajo

o Caudal

En algunos casos es necesario indicar el nimero de equipos, secciones, mddulos, columnas (por

ejemplo: n° de columnas para una torre de absorcidn) necesarios a emplear.

Para todas las instalaciones de la planta, asi como para los servicios auxiliares, es necesario
indicar la superficie en planta requerida, ya que es un dato fundamental para realizar la
implantacién. (RODRIGUEZ, 2000)

1.7 Ubicacion en planta del equipamiento

La ubicacion en planta del equipamiento tecnoldgico o plan general es clave durante el disefio,
debido a que establece los requisitos en cuanto a distanciamiento, ubicacion espacial, area libre
para el mantenimiento y acceso a los equipos. Es una de las primeras actividades que se
desarrollan durante un disefio porque provee la informacion de longitudes, alturas, cambio de

direccion y otras informaciones requerida para el disefio de tuberias y equipos (Carlos, 2010)
1.8 Estimacion de costos

Segun Perry (2008) una estimacion de costo se “utiliza para estimar la factibilidad econdmica de
un proyecto, antes de invertir suficientes fondos para pruebas piloto, estudios de mercado,
levantamiento de planos topogréaficos y adquisiciones y puede ser preparado con un minimo de

17



datos y costos relativamente bajos...” Especificamente, para realizar una estimacién de estudio,

debe conocerse lo siguiente:

Adicionalmente, se necesita una estimacion de las horas de trabajo de ingenieria, ya que la
exactitud de una estimacion depende grandemente de la cantidad de trabajo de ingenieria que se

invierta en el proyecto (Mussatti, 2000).

Es la primera etapa en la gestion de los costos, en la que se hace una aproximacion de los costos

de las actividades y tareas a realizar para completar el proyecto.

La aplicacion de los estimados de costos esta relacionada con las siguientes actividades: a)
evaluar la factibilidad de un proyecto, b) cuantificar las necesidades de fondos para la ejecucion

de un proyecto, c) evaluacion de ofertas y d) valoracion de activos, plantas, entre otros.

Para el estimado de costo de los proyectos se hace necesario tomar en cuenta los siguientes
elementos: mano de obra, materiales, subcontratistas y consultores, alquiler de equipos e

instalaciones, viajes, contingencias e imprevistos. (Oliveros et al., 2010).
1.8.1 Tipos de estimados de costos
Las GGPIC (1999) define cinco tipos de estimados: Estimados Clase V, 1V, 111, 11 y .

Estimado Clase V: Corresponde a la etapa conceptual del proyecto en donde la informacion esta

limitada al tipo de planta, capacidad, configuracion del lugar, localizacion y requerimientos
especiales. Su proposito fundamental es evaluar una o varias alternativas para determinar si el
proyecto es técnica y econémicamente atractivo y de ser asi continuar con su fase de desarrollo.

La precision de éste se ubica entre -25 % a + 25 %.

Estimado Clase 1V: se prepara al final de la etapa conceptual, es decir, antes de que las bases del

disefio hayan sido finalizadas. Tiene la finalidad de dar una mejor indicacion para los estudios
econdémicos sobre un determinado proyecto, y se genera utilizando curvas o técnicas de
prorrateo, asi como también con los diferentes metodos aplicables a los equipos requeridos en el

proyecto. Su precision esta entre -20 % a + 60 %.
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Estimado Clase IlI: se prepara con la ingenieria basica hasta un 60 % de definicion, se

fundamenta en el desarrollo detallado de los balances de materiales, equipos mayores, hidraulica
de la planta y algunos elementos de instrumentacion. Los costos de equipamientos se sustentan
parte en ofertas y otros factorizando datos historicos de proyectos similares. La probabilidad de
que los costos finales resulten, dentro de mas o menos -10 % del estimado, es un 25 %. Dicho
estimado se toma en cuenta para inversiones de proyectos de desarrollo; tiene la finalidad de dar
una mejor indicacion para los estudios de pre factibilidad econdmica (CORCEGA, 2016)
(Oliveros, 2010).

Estimado Clase II: se prepara cuando la Ingenieria Basica ha sido completada, momento en el

cual se tienen listas finales de equipos; diagramas completos de flujo de proceso; datos sobre el
tamafio, funcién, caracteristicas de disefio, materiales de construccién y planos de los equipos y
edificios; aprobacién del cliente para los planos de distribucidn en planta; diagramas eléctricos
unifilares; planos de estructura; planos isométricos de tuberia y partidas de materiales. En otras
palabras, este es un estimado basado en las especificaciones de disefio que definen el proyecto
para su construccién. Este es utilizado normalmente como guia en la evaluacion de ofertas

recibidas para el otorgamiento del contrato. La precision oscila entre -10 % a + 10 %.

Estimado Clase I: es un estimado de costo detallado en la Fase de Ejecucion. Se realiza después

que las especificaciones béasicas de disefio han sido preparadas y por lo menos algun trabajo
detallado de disefio mecanico ha sido completado. Normalmente se prepara durante la compra de
materiales y/o la fase de ereccidn del proyecto. Su recision esta entre -5 % y +5 %.

1.9 Factibilidad econ6émica

Plantea Acevedo (2010) que a través del estudio de la factibilidad econdmica se pretende definir,
mediante la comparacion de los beneficios y costos estimados de un proyecto, si es

recomendable su implementacion y posterior operacion.

Los componentes tipicos que lo conforman son:
¢+ Analisis de mercado
¢ Analisis técnico

«» Analisis financiero
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Analisis de mercado

El estudio de mercado tiene como fin determinar si existe 0 no una demanda que justifique el
proyecto sujeto a estudio. Se obtienen como resultado de este andlisis las proyecciones para
asegurar inversionistas basandose en un mercado potencial que hace factible la venta para
recuperar el capital y generar a través de una oferta un flujo de caja positivo. Ademas, permite

seleccionar procesos, plantas y equipos y efectuar estimaciones economicas.

La demanda es la cuantificacion de la necesidad real de una poblacion de compradores con poder
adquisitivo suficiente para obtener un determinado producto que satisfaga dicha necesidad.

La oferta sefiala donde se encuentran localizadas las principales caracteristicas de la
competencia, indicando mecanismos que se usan para lograr la satisfaccion del cliente, el

mercado que abarca y precios.

Indica también los factores que influyen en el comportamiento de la oferta (politicos,
estacionales, etc.), considera si existe necesidad de importaciones y menciona los factores que

limitan o favorecen el aumento o disminucion de la oferta en el mercado.
Anélisis técnico
Tiene como objetivos suministrar informacion que permita cuantificar el monto de las

inversiones y el costo de las operaciones requeridas a través de un estimado de costos. Se tiene

en cuenta la capacidad de la planta y el programa de produccién y ventas.
Analisis financiero

A través del andlisis financiero segun los lineamientos de PDVSA (2015) se puede ordenar y
sistematizar la informacion de caracter monetario que proporcionan los componentes anteriores
para determinar su rentabilidad en correspondencia con el periodo establecido para realizar la

evaluacion econémica.

Los indicadores financieros mas comunmente utilizados para medir la rentabilidad de un
proyecto que genera ingresos son: el Valor Presente Neto, la Tasa Interna de Retorno vy el

Tiempo de Pago.
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Estos indicadores son estimados a partir del flujo de caja que se conforma teniendo en cuentas

algunas o todos los elementos que se muestran a continuacion:

Flujo de Caja= (- Inv. + - C-R-GO-0OIC- ISLR) + D (Ec 1.10)
-Inversiones (Inv.) (Incluye Capital de Trabajo)

+Ingresos (1) (Precios x Volumen de Produccion)

-Costos (C) (Materia Prima, Otros Costos ligados a la produccion)

=Margen Bruto

-Regalias de explotacién (R)

-Gastos Operativos (GO) (Salarios Administrativos, Depreciacion, Servicios Contratados)
=Margen Operativo

-Otros impuestos y Contribuciones (OIC) (En caso de Aplicar)

=Utilidad Antes de Impuesto Sobre la Renta (UAISLR)**

-Impuesto Sobre la Renta (ISLR)

=Utilidad Después de Impuesto Sobre la Renta

+Depreciacion/Amortizacion (D)

=Flujo de Caja

Calculo ISLR= (UAISLR) * Tasa de Impuesto Sobre la Renta Vigente (Siempre que UAISLR >
0)

Valor Presente Neto: es el valor actual de todos los flujos de caja netos esperados, descontados
al afio base. Para el calculo de los valores presentes (VP), se deberan descontar los flujos de caja
de los afios posteriores al afio base, utilizando la tasa de descuento; que es la tasa que representa
el valor al cual el inversionista esta dispuesto a arriesgar su capital. La formula se expresa de la
siguiente manera:

s FC
VPN =

2 (Ec 1.11)

donde:

FCt: Flujo de Caja o Inversion del Afio n (periodo 0O, periodo 1, periodo n)
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n: Afo i: Tasa de descuento t: Tiempo de Flujo de Caja
Generalmente en la industria del petroleo se utilizan tasas de descuento del 10%.

Un valor presente neto positivo indica que el proyecto sujeto a estudio es factible pues es capaz

de generar suficientes ingresos que permiten pagar la inversion y los costos de operacion.

Tasa Interna de Retorno: Toda propuesta de inversion que genere ingresos debe tener una tasa
interna de retorno (TIR). La tasa interna de retorno es aquella tasa de interés que hace el valor
presente neto igual a cero, es decir que iguala los flujos de ingresos y egresos con la inversion
inicial. Valores tipicos entre 10 y 15% son aceptables.

= ]

gm = (EC 1.12)

donde:

TIR: Tasa Interna de Retorno

Tiempo de Pago: tiempo necesario para que la suma de los flujos de caja anuales, sean igual a la
inversion. El resultado se mide en afios contados a partir del primer afio de operacion del

proyecto.

Conclusiones parciales:

K/

+« El desarrollo del Balance de Materiales y Energia permite conocer las corrientes del
proceso, las cuales a su vez facilitan el posterior disefio de los equipos e instalaciones de
la planta.

+« EIl disefio con una definicion de un 60% béasico y el 40% conceptual, garantiza la

obtencién de un estimado de costo clase |11 con desviacion -10% a +25%.

% La ubicacion en planta facilita los datos de longitudes, alturas, cambio de direccién y

otras informaciones necesarias para el disefio hidraulico y de equipos.

+« El disefio de los equipos debe indicar como resultados fundamentales: altura, longitud,

anchura, diametro, volumen, superficie en planta, capacidad de trabajo y caudal.
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Capitulo II: Diseifio Metodologico

2.1 Descripcion del caso de estudio

La planta de endulzamiento de nafta en cama fija a disefiar parte del disefio conceptual realizado
por (MATURELL, 2015) y que se muestra en la Fig. 2.1. La planta se alimentara con 38586 kg/h
de nafta catalitica proveniente de la unidad CCU a 38 °C y 10 kgf/cm?g. La materia prima a estas
condiciones se mezcla en el MEZCLADOR 1 con un 12.23 kg/h de aire con el propdsito de
suministrar el oxigeno requerido para las reacciones de oxidacion de mercaptanos a disulfuros y

con 162.08 kg/h de alcali (Amoniaco) para proveer la alcalinidad necesaria.

El aire proviene del sistema de suministro que esta formado por el COMPRESOR que succiona
aire atmosférico y lo descarga a 288.9 °C y 11 kgf/cm?g y el ENFRIADOR que lo lleva a las

condiciones de mezcla con la materia prima.

La mezcla de nafta, aire y alcali entra al REACTOR DE ENDULZAMIENTO donde acurren las

reacciones de oxidacion que convierten los mercaptanos en disulfuros.

Del REACTOR salen 38761 kg/h de efluentes de reaccion a 40 °C y 9 kgf/cm?g que se envian al
SEPARADOR donde se separan los disulfuros de la nafta dulce, para facilitar la separacién se

introduce un flujo de agua que se mezcla en el MEZCLADOR 2.

Del SEPARADOR se extraen 3444 kg/h de efluentes que se bombean hacia el sistema de

tratamiento de residuales a una presion de 8 kgf/cm?g.

La nafta dulce se envia directamente hacia almacenamiento para conformar la gasolina de

comercializacion.

2.2 Datos de entrada al disefo. Diagrama de flujo de procesos y
balance de materia
Para realizar el disefio de la planta se necesitan de cada corriente los siguientes datos:

e Densidad
e Viscosidad

e Capacidad calorifica
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e Flujo masico y volumétrico
e Temperatura

e Presion

Para ello se dispone del diagrama de flujo y la simulacion desarrollada por (MATURELL, 2015).

MAFTA
DULCE

EFLUEMTES

Fig. 2.1. Diagrama de flujo de la planta de Endulzamiento en cama fija
2.2.1 Propiedades de las corrientes
Las propiedades de las corrientes a utilizar se muestran en el ANEXO 1.

2.3 Disefio béasico de proceso

El disefio basico de proceso se realiza teniendo en cuenta los pasos que se muestran a
continuacion:
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DATOS DE ENTRADA

(Balance de masa,
propiedades de las
corrientes)

CALCULO
HIDRAULICO

(Listado de lineas)

PLAN GENERAL | <—

(Distanciamiento
entre equipos)

DISENO EQUIPOS
MAYORES

Hojas de datos de equipos
Diagrama detuberias
Listado de instrumentos

Fig. 2.2 Disefio béasico del proceso. Fuente: Elaboracion propia.

Se debe tener presente los margenes de disefio a utilizar, para ello se definen los siguientes segun
Technip (2011)

e Equipos y tuberias: 10 % sobre disefio

e Temperaturas de disefio: Temperatura de operacion maxima + 28 °C

e Presion de disefio: presion maxima de operacion + 1.7 kgf/cm? (para presiones entre 0 y
17.5 kgf/cm?g)

e Minima capacidad de operacién: 60 % de la carga

e Presion maxima de operacion + 10 %

2.3.1 Célculo hidraulico de la planta

El célculo hidraulico en tuberias o sistemas de tuberias se realiza a partir de los datos aportados

por el balance de materiales y los datos constructivos del sistema hidraulico tales como:

. Longitud de la tuberia: L (m)
. Flujo volumétrico: Q (m*/h)
. NUmero y tipo de accesorios del sistema hidraulico
. Densidad del liquido: p (kg/m®)
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Viscosidad del liquido: p (Pas)
Rugosidad absoluta de la tuberia: e (m)

Coeficiente de resistencia de los accesorios: K

La metodologia es la siguiente:

a)

b)

Donde:

d)

Determinacion de la velocidad del fluido v (m/s):

= 4 xQ Ec2.1
V= I xD? e
Determinacion del numero de Reynolds:
DXxvXxp
R,=—-L Ec2.2
u
Determinacion de las pérdidas de friccion en tuberias
Caélculo de la rugosidad relativa ¢ :
_Z Ec2.3
e = D C 4.

Célculo del factor de friccion f:
Con el nimero de Reynolds y la rugosidad relativa se determina el factor de friccion.
Pérdidas de carga por friccion hy (m):

L v?

= X — X N
hy = f X5 Ec 2.4

Aceleracion de la gravedad: g (m/s).

Determinacion de las pérdidas locales por accesorios
Los coeficientes de resistencia local (K;) se determinan para cada accesorio utilizando las

tablas de la seccion 111 de (Westaway, y otros, 1984) Pérdidas de carga locales: (h;)

hy = Z K; % Ec2.5
i=1

2Xg

Determinacion de la caida de presion en tuberias

26



La caida de presion es determinada por (Rosabal Vega, y otros, 2010) mediante el uso de

la ecuacion de Bernoulli en toda la tuberia:

v, P v,° P,
Zl + + S ZZ + + + h’t Ec 26
2Xg pxg 2Xg pxg
Donde:
o Altura a la entrada y salida de la bomba: Z; (m) y Z, (m), respectivamente
o Velocidad de fluido en la succién y descarga de la bomba: v; (m/s) y v, (m/s)
o Presion en la succion y descarga de la bomba: P; (kPa) y P, (kPa)
ht = h’f + hl Ec 2.7
Donde:
o Pérdidas de cargas totales del sistema: h; (m)

e) Aplicacion de criterio de evaluacion
El criterio de evaluacion se realiza a través de dos parametros establecidos por Technip (2011)
Ver ANEXO II:

o La velocidad maxima del fluido en la tuberia.
o La caida maxima de presion por unidad de longitud.

Nota: Con estos criterios de evaluacién se procede como tanteo y error, cambiando el didmetro.

2.3.2 Plan general de la planta

En el disefio del plan general se utiliza la herramienta de dibujo AutoCAD Yy los requerimientos
de distanciamiento entre equipos establecidos por PDVSA (1995) en la tabla 2.1. Se tiene en

cuenta ademas las areas determinadas para el acceso y mantenimiento a los equipos tecnologicos.

Tabla. 2.1 Separacién entre los equipos empleados segun PDVSA (1995)

EQUIPO | COMPRESOR ENFRIADOR REACTOR SEPARADOR BOMBA

DISTANCIA 10 3 5 15 5
(M)
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2.3.3 Metodologia para el disefio de equipos mayores
a) Disefo de reactores

Para el disefio del reactor se necesita la cinética de las reacciones involucradas, cuyos datos no
estan disponibles, por tanto, se utilizaran datos referenciales de otras unidades.

La capacidad del reactor de la planta se obtiene a partir de la simulacion realizada por
(MATURELL,2015) y con esta capacidad, por la ecuacion 2.8, tanteando el diametro de forma
tal que se cumpla con la relacion diametro/longitud, que debe estar entre 1 y 10 para equipos

mayores, segun la experiencia real en plantas.

2
V= % x L Ec.2.8

b) Disefio de intercambiadores

Para el disefio de los intercambiadores de calor se usan la metodologia de Kern (1999). Para este
estudio no es necesario desarrollar el disefio debido ya que (MATURELL, 2015) realiz6 un

disefio detallado del mismo, por lo que se utilizaran sus resultados.
c) Disefio de tambores trifasicos horizontales

Para el dimensionamiento de los separadores horizontales trifasicos se necesita seleccionar una
longitud de costura a costura y un diametro. Esta seleccion debe satisfacer las caracteristicas para
la capacidad de gas que permitira a las gotas de liquido caer desde el gas hasta la zona de
volumen de liquido, mientras que el gas atraviesa la longitud efectiva del separador. Esta debe
proveer un tiempo de retencion suficiente para que el liquido se separe del gas. (Requena G,
Rodriguez M, 2006)

En el dimensionamiento de los separadores horizontales trifasicos existen cinco (5) pasos iguales
al de los separadores horizontales bifasicos los cuales se muestran en el ANEXO Il

d) Calculo para bombas centrifugas

Determinacién del NPSH del sistema
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La presion de succion neta positiva, NPSH en sus siglas en inglés, es definida por (Westaway, y
otros, 1984) como la carga total de succion en el centro del eje de la bomba menos la presion de
vapor del liquido bombeado, expresada en metros y se define en la siguiente expresion:

Pl Pvapor

NPSHgistema = m‘l' s _m

— I'p succion Ec2.9

Donde:

e Carga neta por encima de la correspondiente a la presion de vapor del liquido: NPSHg;stema

e Altura de aspiracion y la posicion relativa de la bomba con respecto al recipiente de succién:
Hg (M)

e  Pérdidas de energia en el sistema: hy, syccis (M)

e Presion de vapor del liquido: Pyap,r (KPa)

e Presion en el recipiente de succion: P; (kPa)

e Densidad del liquido: p (kg/m3)

e Aceleracion de la gravedad: g (m/s2)

Para la determinacion del NPSH se utiliza las perdidas por friccion determinadas anteriormente

en cada circuito de succion de las bombas.

Determinacién de la carga del sistema

El balance de energia mecanica para un sistema hidraulico de bombeo por tuberias puede

expresarse como (Rosabal Vega, y otros, 2010):

AP av?
?‘FA T +gAZ+ZFp—(—W):O Ec2.10
Que en términos de carga toma la siguiente forma:
AP av? YE,
H=—+A|\—|+AZ +— Ec2.11
Py 29 g
O sea,
AP aQ? fL Q2
H=—+A +AZ+<—+ZK-)— Ec2.12
0g <2A2 g) D )2a2g ¢
Donde:
H: carga AP: diferencia de presion D: diametro de la tuberia
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g:gravedad  AZ: altura o carga geométrica L: longitud de la tuberia

o: densidad Q: flujo f: factor de friccion

A 4rea K: valores del coeficiente de resistencia

Para determinar los valores de resistencia se debe tener en cuenta el tipo de régimen en que se

encuentra el fluido:

e Para régimen turbulento donde Re > Re,,,, se calcula por la siguiente expresion:

ZKi = ZKWML Ec2.13
fturb
Donde:

Kiwrp: e extrae de la tabla 3.1 (Rosabal Vega, y otros, 2010).
Furb: Se calcula por la ecuacion 3.26 o la figura 3.9 del (Rosabal VVega, y otros, 2010)

e Para régimen laminar donde Re < Re.,; , e calcula por la figura 3.24 del (Rosabal Vega,
y otros, 2010).

Determinacién la potencia hidraulica de la bomba

La potencia entregada por el sistema impulsor al fluido es, por definicion el gasto de energia por

unidad de tiempo, y se expresa de la siguiente forma (Rosabal VVega, y otros, 2010):

N = (P, —P5)Q Ec2.14
Donde
PD: Presion de descarga
PS: Presion de succion

Q: flujo volumétrico
e) Disefio de compresores

La metodologia de disefio segin PDVSA (1996) se muestra en la tabla 2.2 del ANEXO IV. En
este caso se utilizan los valores obtenidos en la simulacién de la planta elaborada por
(MATURELL, 2015).

f) Disefio de mezcladores estéaticos
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Para dimensionar un mezclador de mezcla liquida / liquida (monofésica) se emplea este método
preciso pero simple, capaz de obtener el mezclador estatico correcto en las diversas aplicaciones
de liquidos (ADMIX, 1998)

I'|||||I|I"'

Fig. 2.3: Mezclador estatico.

Los calculos del procedimiento determinaran la longitud, el diametro, el nimero de elementos y

la caida de presion del mezclador estatico.
Paso 1: Identificacion de las condiciones iniciales

Variables de calibre

(Q) Caudal, (D) Diametro existente del tubo, (1) Viscosidad absoluta, (SG) Gravedad Especifica,

(AP) Maxima Pérdida de carga admisible, (T / P) Temperatura / Presion.
Ademas de:

Material de tuberia existente, inyeccion y requisitos especiales.

Paso 2: Célculo del nimero de Reynolds

El nimero de Reynolds debe ser calculado para identificar si el flujo de la tuberia es turbulento,

laminar o de transicién. Este puede calcularse como sigue:

31570 -SG
#(Re) = M—D Ec 2.15

Donde

Q = Caudal (GPM)
SG = Gravedad Especifica
K = Viscosidad Absoluta (cps)

D = diametro interior de la tuberia (pulgadas)

Paso 3: Seleccidon del nUmero de elementos

31



Utilizando el nimero de Reynolds (Re) determinado anteriormente, se ubica el régimen de flujo
adecuado y Re para seleccionar el numero de los elementos necesarios. Como se explica en la
Fig.2.4, es necesario afiadir més elementos cuando una amplia la relacién de fluidos

Viscosidades y / o volumenes.

Fig. 2.4 Tabla para el calculo del numero de elementos. Fuente (ADMIX, 1998)

Mumero de Muimero de
Régitnen de Feynolds Mo, de eletnentos a afiadir elernentos a afladir 5ila

flujo Mhitnero Fletnento 3 la relacidn de viscosidad entre Felacidn wolumétrica entre
(Fey Fluidos superiores a 1000:; 1 Fluidos superiores a 100:1

=1 24 i} il

1-10 18 i} [i]

Larninar 11-50 14 4 [}

51-100 12 4 ]

101-200 10 4 ]

501-1000 3 4 4

Transicidn 1001-2000 ] 4 4

2001-5000 4 2 2

Turbulento 5001+ 2 2 2

Diametro y longitud

Para la mayoria de las circunstancias, la tuberia in situ determinara el diametro del mezclador.
Sin embargo, es posible que los tamafios sean necesarios para lograr una mezcla mas completa,
reducir la caida de presion, o aumentar la capacidad de dispersion. La longitud del mezclador se
basara en el numero de elementos necesario. Una longitud aproximada puede ser determinada
multiplicando el nimero de elementos por 1,5; en funcién de la cantidad de elementos debera

calcularse de la siguiente forma:

- 2 etapas = 2 elementos

Longitud del mezclador estéatico = 1.5 x Diametro (m) x 2 (elemento) - 0.5 x Didmetro (m)
- 3 etapas = 3 elementos

Longitud del mezclador estatico = 1.5 x Diametro (m) x 3 (elemento) - Diametro (m)

- 4 etapas = 4 elementos

Longitud del mezclador estéatico = 1.5 x Diametro (m) x 4 (elemento) - 1.5 x Didmetro (m)
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- 5 etapas = 5 elementos

Longitud del mezclador estatico = 1.5 x Diametro (m) x 5 (elemento) — 2.0 x Diametro (m)
- 6 etapas = 6 elementos

Longitud del mezclador estatico = 1.5 x Diametro (m) x 6 (elemento) — 2.5 x Didmetro (m)
Paso 4: Célculo de la caida de presion AP

1. Determinar graficamente la caida de presion:

Si los materiales del proceso son similares al agua, con S.G. = 1,0 y viscosidad inferior a 10 cps,
si los fluidos tienen propiedades distintas a la del agua, el calculo manual de la caida de presion

sigue.
2. Para materiales no acuosos donde la viscosidad es mayor que 10:

a) Vuelva a comprobar el valor del nimero de Reynolds calculado en el paso # 2. Usando este

valor, determine el factor de friccion asociado para la carcasa del mezclador

b) Calcule ahora PH de la carcasa vacia sin elementos de mezcla.

_0.0135-f~L-SG-Q2

PH hE

Ec2.16

Donde
f = factor de friccion
L = longitud del tubo (pies)

¢) Usando el numero de Reynolds del Paso # 2, calcular el factor de flujo, Ff para compensar la

pérdida de carga causada por los elementos de mezcla.

Re<10 Ff=6.5
10 < Re < 1000 Ff = 6.5 (Re)**®
Re < 1000 Ff=8.5In(Re) - 16
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d) La caida total de la presion del mezclador o la péerdida de se puede hallar multiplicando la

pérdida de carga de la carcasa (PH) por el factor de flujo del elemento (Ff)
P (PSI) = PH - Ff Ec2.17
Paso 5: Comprobacion de la velocidad del mezclador

Para aplicaciones de flujo turbulento, generalmente se recomienda que se mantenga una
velocidad minima de 1,0 Ft/seg para lograr un mejor rendimiento, en aplicaciones especificas
como liquido-liquido las dispersiones pueden requerir hasta 7-8 pies/seg, para la mayoria de las

aplicaciones de mezcla, una velocidad de 2-3 pies/seg es suficiente.

(V) = 0.408 % Ec2.18

V = Velocidad en Ft/Seg
2.3.4 Metodologia para el disefio diagrama de tuberias e instrumentacion (DTI)

El DTI se disefiara en Autocad 2014 realizando una combinacion entre los resultados del calculo
hidraulico, el PFD vy los resultados del disefio de los equipos mayores. Se utilizara las
especificaciones de Technip (2010).

2.3.5 Metodologia para el disefio sistemas de instrumentacion

Los instrumentos y lazos de controles se disefiaran en el diagrama de tuberias e instrumentacion
segun los criterios de Technip (2010). EI esquema basico de control a seguir se muestra en la
Fig.2.5.

ALARMAS

TRANSMISOR |- >{ CONTROLADOR ‘

W

INDICADOR j------- { MEDIDOR ‘ ACTUADOR

|

Variable Variable
medida controlada
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Fig.2.5. Esquema basico de control

2.4 Metodologia de célculo para la estimacién de costo de

equipamiento

La estimacion del costo de equipamiento es el paso mas importante en la estimacion de costo
(Kesavan, R., et al, 2009), y para ello se utilizardn ofertas de la compafiia china In House del

ANEXO VI, que estaran en relacion con las caracteristicas fundamentales de los equipos.

Debido a que los costos de los equipos estaran dados en un tiempo determinado, se actualizaran
mediante la ecuacion que plantean los autores Blank y Tarquin (1999, p. 353):

c,=2"%  Ec219
Iy

donde:

C; = Costo estimado en el momento presente
Co = Costo en momento anterior
It = valor de indice en el momento t

lo = valor de indice en el momento tg

Los valores de indice que se utilizaran para actualizar los costos son los de Nelson Farrar que se
aplica a la construccion de refinerias de petrdleos y se publican en la revista Oil and Gas Journal
en el primer nimero de cada trimestre (Chauvel, et al, 2003). Este indice considera la inflacion
del costo (Humphreys, 2005).

Para el caso de los equipos que se determine su costo basado en costos referenciales de equipos

de otras plantas, se le realizard un escalamiento mediante la formula de Peter (1991, p.

169).

capacidad equipo,

n
Costo equipo, = costo equipoy, [ ] Ec 2.20

capacidad equipoy,
donde:

n: exponente para costo de equipos (Anexo VI)
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2.5 Evaluacidon econdmica o estudio de factibilidad

El estudio de factibilidad tiene como objetivo mostrar la rentabilidad proyectada de la operacion

del esquema de refinacion sin el tratamiento de la nafta cragueada mediante un analisis

diferencial.

Este enfoque de Analisis Diferencial, consiste en la comparacion de dos escenarios; con y sin la

unidad seleccionada para el tratamiento. Justamente, la diferencia entre los dos escenarios

constituira el resultado diferencial, el cual mostrara los rendimientos de la inversion propuesta.

2.5.1 Bases para el analisis diferencial

Para elaborar la proyeccion del estudio de factibilidad se parte del uso de determinadas bases y

suposiciones definidas en Cuvenpetrol b (2012) y que se detallan a continuacion:

La alimentacion, el rendimiento y la calidad de los productos de las unidades existentes en
la refineria no sufren variaciones producto de la introduccion de la inversion.

El periodo evaluado es de ocho afios a partir de la puesta en explotacion la unidad de
tratamiento.

Los precios que utilizardn corresponden a los mostrados por PDVSA (2015) para la
Gasolina Convencional Caribe (GCC) y para la Nafta Catalitica Pesada (NCP).

El costo de inversion a utilizar sera el determinado por la metodologia de Cércega, 2014 y
serd desembolsado una unica vez al 100%.

Se asume que la inversion sea con fondos propios por lo que no se requiere financiamiento.
Se considera un inyecto diario constante de 65.000 barriles por dia para la refineria
existente, por lo que la inversion no implica un aumento de la capacidad de inyecto de la
refineria.

Tiempo anual de operacion de 350 dias/afio.

Tasa de descuento anual del 10%.

Inflacion del 1% anual sobre el precio del agua, la electricidad y los quimicos.

Depreciacion lineal sobre el valor de la inversion durante el periodo evaluado, aplicando un

valor residual del 10%.
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Aplicacion de una tasa impositiva del 30% sobre los ingresos anuales una vez que haya sido
recuperado el valor de la inversién.

No se muestra incrementos en el valor de la produccion para el afio de implementacion de la
inversion.

Solo se requiere un operador por turno (cinco en total) con un salario medio anual de 14368
USD/afio.

Contingencias estimadas en 15% del costo de inversion producto de que el Estimado de
Costo es Clase 111.

Costo del agua: 1.55 USD/m® (EAAL, 2014)

Costo electricidad: 206.4 USD/MW (UNE, 2014)

Costo quimicos: 634.5 USD/ton (Knorr, 2015)

Ventas

La implementacion de la unidad para el tratamiento de la nafta craqueada sélo tendra influencia

sobre las ventas para el almacenamiento (pool) de gasolinas y naftas, toda vez que los destinos

previstos para la nafta craqueada obtenida en el proceso, en dependencia de los ajustes de

calidad aplicados son: como componente de nafta 0 como componente de gasolina, teniendo

en cada caso un precio asociado.

La cantidad de nafta catalitica para el estudio de factibilidad se utiliza en barriles por dia (BPD).

Producciones, BPD Sin Tratamiento Con Tratamiento
GLP VALOR BASE VALOR BASE
Gasolina VALOR BASE VALOR BASE + Dato del balance
de materiales (Nafta dulce)
Nafta Catalitica Dato del balance de materiales 0
(Nafta &cida)
Turbocombustible VALOR BASE VALOR BASE
Diesel VALOR BASE VALOR BASE
Fuel Oil VALOR BASE VALOR BASE

Sobre una base diferencial, al no haber variacién en el resto de las producciones, el valor de las

ventas una vez implementada la planta de tratamiento se ve incrementado debido al cambio de

destino de la nafta craqueada hacia el pool de gasolinas que presenta mayores precios de ventas
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que los asociados a las naftas, segun se puede apreciar en la proyeccion de precios que aparecen
en PDVSA (2015) el diferencial de precios entre la GCC y la NCP es de 2.8 USD/barril.

Flujo de Caja (Diferencial)

Los ingresos en el flujo de caja se calculan a partir de la produccion anual, utilizando un factor
de operacion de 350 dias al afio, multiplicado por el diferencial de precios entre la GCC y la
NCP.

El valor de las ventas se mantiene constante durante el periodo de andlisis, pues el diferencial de
precios se mantiene constante segun se aprecia en la proyeccién de precios utilizada. Se utiliza
un 1% de inflacién anual sobre el costo del agua, la electricidad y los quimicos y una vez que el

flujo de caja
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3.1

Capitulo lll: Resultados y discusion

Resultado del calculo hidraulico

Como se puede apreciar en la fig.3.1, los resultados del calculo hidraulico son adecuados, ya que

se cumple con los pardmetros establecidos por la norma de Technip (2010) en cuanto a la

velocidad y la caida de presion de las corrientes del sistema segun los diametros establecidos. El

calculo hidraulico de la planta aparece en el ANEXO VII .

Propiedades a las

Condiciones de

Niimero de . Uhicacién Condiciones de flujo condiciones de flujo diseiio Diametro Caida de S
linea | COTFiemfe intevior, | presin, | L oocid:
segin PFD N Flujo } o - mm | kgbem2im | °
Desde Hasta Naturaleza Presidn, | Temp.. Estado | masico Densidad, | Viscosidad, | Presiin, | Temp.,
kgfiem2g [ *C ke/h ' | kgfiem3 cP kgf/em2g *C
101.6-P-01 |Nafta Acida | Entrada a planta 101.6-P-02 Hidrocarburo 10 38 L 38386 7437 1.180 12.7 66 101.6 248 1.96
101.6-P-02 — 101.6-P-01 101.6-P-03 Hidrocarburo 10 38 L 38386 743.7 1.180 12.7 66 101.6 248 1.96
101.6-P-03 — 101.6-P-02 ME-01 Hidrocarburo 10 38 L 38386 7437 1.180 127 66 101.6 248 196
101.6-P-04 3 ME-01 R-01 HC+Aire+NH3 10 40 L 38761 7436 0.340 12.7 68 101.6 230 1.96
101.6-P-03 ] R-01 101.6-P-06 HC+H20+disulfuros 8 40 L 38761 7433 0220 10.3 68 101.6 243 197
101.6-P-06 — 101.6-P-03 ME-02 HC+HIO+disulfuros 8 40 L 38761 7433 0220 10.5 68 101.6 245 197
101.6-P-07 7 ME-02 D-01 HC+H20+disulfuros 8 40 L 42083 736.8 0383 10.3 68 101.6 290 210
101.6-P-08 | Nafta dulce D-01 Salida de planta Hidrocarburo 73 40 L 38640 7419 0.370 995 68 101.6 250 196
254101 Alcali Entrada a planta 101.6-P-01 NH3 10 38 v 162.08 7.78 141 12.7 66 254 11.05 12.36
19.05-PA-01 3 Cc-01 E-01 Aire 11 289 v 12.57 7239 137 138 317 19.05 282 1.86
19.05-PA-02 4 E-01 ME-01 Aire 10 38 v 12.57 12.12 0.020 12.7 66 19.05 0.16 111
12.7-5W-01 Agua de Entrada a planta E-01 Agua 10 32 L 164 64 1002 0544 127 60 127 0.66 020
Enfriamiento
12.7RW-01 Agua de E01 Salida de planta Agua ] 42 L 164 64 0048 0544 116 0 127 0.67 020
Eetomo
38.1-YW-01 ?E:dig Entrada a planta ME-02 H20 10 30 L 3324 1004 0.797 127 38 381 262 0.8%
38.1-0D-01 10 D01 PO1AEB H2O+disulfuros+HC 13 40 L 3444 973 0.640 2.93 68 381 281 093
33.1-0D-02 | Efluentes P01 Salida de planta| H2O-+disulfuros+HC 30 40 L 3444 973 0.640 103 68 381 281 093

3.2

Fig.3.1 Tabla de propiedades, condiciones y resultados hidraulicos.

Plan general disefiado

El presente plan general que se muestra en la fig.3.2 nos representa una vista superior de la

planta, especificando que ocupa un espacio de 30,73 x 23,18 m; en el que se tuvo en cuenta las

diferentes distancias entre los equipos mostradas en la tabla.2.1 , asi como sus areas libres para el

mantenimiento y acceso a estos. Los equipos fueron identificados por los codigos de

identificacion de equipos mostrados en el ANEXO VIII. El dibujo esta a escala 1:1 y se trabajé

en centimetros.
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PLAN GENERAL DE LA PLANTA
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Fig.3.2 Plan general de la planta
3.3 Resultado del disefio de los equipos mayores

Los resultados de los equipos se muestran en las hojas de datos que siguen.

3.3.1 Resultados del disefio del reactor

Para efectuar el disefio del reactor es necesario contar con la cinética de las reacciones; por lo

complejo que resulta la obtencion de la misma se busca referencia de otras plantas. Se usa como

referencia el reactor de la Planta Merox de la Refineria de Amuay en Venezuela (PDVSA b,

2008).
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Reactor de referencia:

Codigo R-9380
Descripcion Reactor
Tipo MEROX LCN
Servicio ,Nafta'
Carbon activado
Material Acero al carbono
Capacidad m°/h 22
Diametro m 1.5
Altura m 5
Reactor
Cadigo R-01
Descripcion Reactor
Tipo Merox Endulzamiento
Servicio ,Nafta_
Carbon activado
Capacidad m°/h 52.5
Diametro mm 2500
Altura mm 10700

Como se puede apreciar, segun sus dimensiones, con un didmetro de 2500 mm y una altura de
10700 mm, el reactor no es muy grande ya que la planta es una planta pequefia que no maneja

grandes flujos.
3.3.2 Resultados del disefio del intercambiador

El disefio detallado del enfriador de aire comprimido expone los siguientes resultados:

Cadigo E-01
Descripcion Enfriador
Fluido por el anulo Aire
Fluido por los tubos Agua
Tipo Horquilla
Cantidad de horquillas U 1
Superficie de intercambio m’ 0.42
Superficie externa por m de longitud m?/m 0.13
Longitud equivalente m 3
DIMENSIONES BOQUILLAS

Entrada lado aire mm 19.05
Salida lado aire mm 19.05
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Entrada lado agua mm 12.7
Salida lado agua mm 12.7
PROPIEDADES Entrada | Salida
Densidad del aire kgf/cm® 7.259 12.12
Viscosidad del aire cP 1.37 0.020
Densidad del agua kgf/cm® 1002 994.8
Viscosidad del agua cP 0.544 0.544
Material Acero al carbono
Eficiencia % 85

3.3.3 Resultados del disefio del separador

Considerando un tiempo de retencién de 15 min, que es el que se utiliza en los separadores

existentes de la refineria y aplicando la metodologia descrita en el capitulo Il, se obtienen como

resultados del separador los siguientes:

Caodigo D-01
Descripcion Separador
Diametro mm 2400
Longitud mm 7345
Espesor mm 19
Peso total kg 24939
DIMENSIONES BOQUILLAS

Entrada mm 101.6
Salida de gases mm 38.1
Salida de producto mm 101.6
Salida de efluentes mm 38.1
Factor de sobre disefio % 10
BOTA

Diametro mm 406
Altura mm 719.4
Tiempo de retencion min 15
OTROS

Tipo de cabezal 2:1 eliptico
Presion maxima de operacion kgflcm®g 8.96
Presion de disefio kgf/cm®g 10.66
Temperatura de disefio °C 67.78
Material Acero al carbono
Eficiencia % 85
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Las dimensiones del separador son 2400 mm de diametro y 7345 mm de longitud, teniendo de
esta forma un volumen y costo de mayor exactitud que el calculado por (MATURELL, 2015);

esto posibilita un menor % de desviacion para el costo total de la inversion.

BOQUILLA ENTRADA BOQUILLA SALIDA
101.6 mm VAPORES
—|T 38,1 mm
T
Hv espacio pe varor) 408 mm

-
-
g d HNLL (ALTURA NORMAL DE NAFTA)
-

-~ 2400 mm

Huw 1920 mm BOQUILLA SALIDA
(ALTURA MAXIMA DE NAFTA) 1440 mm NAFTA

101.6 mm

HHLV (ALTURA MAXIMA VOLUMEN DE EFLUENTE) }
305 mm

|

719.4 mm 813 mm

BOQUILLA SALIDA

EFLUENTES
38,1 mm

2400 mm

Fig.3.3 Esquema detallado del disefio del separador

En la fig.3.3 se muestra el disefio detallado del separador trifasico con todas sus dimensiones de
diametro, longitud, especificaciones de la bota etc.; para el cual fue imprescindible el uso del
plan general y el célculo hidraulico en la obtencion de algunos datos necesarios.

3.3.4 Resultados del disefio de la bomba

A partir de los datos obtenidos en la simulacion de la planta, se realiza el disefio de la bomba en

Excel, se muestra en el ANEXO IX, obteniendo como resultados los siguientes:

Caodigo P-01 A/B
Descripcion Bomba de efluentes
FLUIDO MANEJADO

Fluido Efluentes
Agente corrosivo/erosivo No / No
Temperatura de bombeo °C 40
Viscosidad cP 0.640
Presion de vapor kgficm“a 0.10
Densidad a PT kg/m® 975
CONDICIONES DE OPERACION

Flujo de operacion | m°/h \ 3.9
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Flujo de disefio m°/h 4.3

Presion de succion kgflcm®g 7.48

Presion de descarga kgf/cm®g 8.52

Diferencial de presion kgf/cm® 1.03

NPSH m 87.1

Potencia hidraulica nominal kW (kcal/h) 0.109 (94.2)

Potencia hidraulica disefio kW (kcal/h) 0.150 (129, 6)

NGmero y tipo 2 (1 en operacion + 1
reserva) Centrifuga

Eficiencia % 65

Estos resultados nos indican que la bomba funciona correctamente puesto que tiene un NPSH

positivo, en comparacion con la seleccionada por (MATURELL, 2015) tiene un mayor consumo

eléctrico, lo que a su vez nos indica que tendra un mayor costo.

3.3.5 Resultados del disefio de los mezcladores

Aplicando la metodologia de (ADMIX, 1998) y los datos necesarios del balance de materiales se

obtienen como resultados del disefio de los mezcladores los que siguen a continuacion:

Codigo ME-01 ME-02
Descripcion Mezclador 1 Mezclador 2
FLUIDO MANEJADO
Fluido Hidrocarburo HC+H20+disulfuros
Flujo de operacion m°/h °L15 52.14
Kg/h 38586 42085
Temperatura °C 38 40
Fraccion vapor % 0 0
Densidad a PT kg/m® 743.7 756.8
Viscosidad cP 1.18 0.385
Masa molecular 97.3 72.22
Tension superficial Dina/cm 20.36 0
CONDICIONES DE OPERACION
Presion de entrada kgf/cm®g 10 8
Caida de presion permisible kgf/cm® 0.004 0.004
CONDICIONES DE DISENO
Flujo de disefio minimo/méaximo m°/h 30.69 / 56.27 31.28/57.35
Presion de disefio kgf/cm®g 12.7 10.5
Temperatura de disefio °C 66 68
CONSTRUCCION
Conexiones entrada/salida mm 101.6 101.6
Material m Acero al carbono Acero al carbono
Longitud m 0.25 0.25
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Ambos mezcladores son pequefios, de 0.25 m de longitud, y tienen las mismas caracteristicas

constructivas puesto que manejan flujos bajos y similares.
3.4 Resultado del disefio del diagrama de tuberias e

instrumentacion

DIAGRAMA DE TUBERIAS E INSTRUMENTOS LEYENDA Y SIMBOLOS
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Fig.3.4 Diagrama de tuberias e instrumentacion.
El diagrama de la Fig.3.4 muestra las corrientes de entrada y salida a planta, las lineas con sus
codigos; identifica un total de 7 equipos, 54 instrumentos y 4 lazos de control, para los cuales se
tuvo en cuenta el procedimiento de codificacion de equipos y sistemas, (Refineria Cienfuegos
S.A, 2018) presentados en los ANEXOS VIl y X.
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3.5 Listado de instrumentos

La planta cuenta con un total de 54 instrumentos, el listado de estos con su servicio y ubicacion

se muestra en la tabla.3.2.

Instrumento

FT-0001
FFIC-0001

FVv-0001
TT-0001
T1-0001

PG-0001
TG-0007
AT-0001
Al-0001
F(Y)-0001

FI1C-0003

T1-0008
PG-0007
PG-0008
PG-0009
SVv-0001
LT-0001
LIC-0001

HL1-0001
LLI-0001
LT-0002
LIC-0002
HL1-0002
LL1-0002
LV-0005
FT-0006
FF1-0006
TG-0009
PG-0010

Tabla 3.2 Listado de instrumentos

Servicio
Transmisor del flujo de nafta de entrada a la planta
Indicador, controlador y totalizador del flujo de nafta de entrada a la planta

Vélvula de control de flujo de la nafta de entrada a la planta
Transmisor de la temperatura de la nafta de entrada a la planta
Indicador de temperatura y controlador del flujo de nafta de entrada a la planta

Medidor local de la presion de la nafta de entrada a la planta

Medidor local de la temperatura de entrada al reactor R-01

Transmisor de pH y contenido de oxigeno disuelto

Indicador de pH y contenido de oxigeno disuelto a la entrada del reactor R-01
Relacionador légico para el calculo del flujo de aire y alcali necesario en funcion del
pH y el oxigeno disuelto a la entrada del reactor R-01

Indicador y controlador del flujo de alcali a mezclar con la nafta de entrada a la
planta
Indicador de la temperatura de salida del reactor R-01

Medidor local de la presion de salida del reactor R-01
Medidor local de la presion de entrada al separador D-01
Medidor local de la presion en el separador D-01
Vélvula de seguridad del tambor D-01

Transmisor del nivel del tambor D-01

Indicador y controlador del nivel del tambor D-01

Alarma de alto nivel del tambor D-01

Alarma de bajo nivel del tambor D-02

Transmisor del nivel de la bota del tambor D-01

Indicador y controlador del nivel de la bota del tambor D-01
Alarma de alto nivel de la bota del tambor D-01

Alarma de bajo nivel de la bota del tambor D-01

Vélvula de control del nivel de nafta en el tambor D-01
Transmisor del flujo de nafta de salida de la planta

Indicador y totalizador del flujo de nafta de salida de la planta
Medidor local de la temperatura de la nafta de salida de la planta
Medidor local de la presion de la nafta de salida de la planta

Ubicacion
101.6-P-01
101.6-P-01

101.6-P-01
101.6-P-01
101.6-P-01

101.6-P-01

101.6-P-04

101.6-P-04
AT-0001
AT-0001

AT-0001

101.6-P-05
101.6-P-05
101.6-P-07
D-01
38.1-NF-01
D-01
D-01

D-01
D-01
D-01
D-01
D-01
D-01
101.6-P-08
101.6-P-08
101.6-P-08
101.6-P-08
101.6-P-08
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PG-0011
SIC-0002

F1-0005
FT-0005
TG-0005

PG-0005

TG-0011
PG-0007
TV-0004
SIC-0001

F1-0004
FT-0004
TG-0004
PG-0004
TT-0006
TIC-0006
PG-0006
TG-0003
PG-0003
FV-0002
F1C-0002

FT-0002
FV-0003

TG-0002
PG-0002

Medidor local de la presion de los efluentes de salida de la planta
Indicador y controlador de la variacion de velocidad de la bomba P-01 A/B

Indicador de flujo de agua de enfriamiento de entrada al enfriador E-01
Transmisor del flujo de agua de enfriamiento de entrada al enfriador E-01

Medidor local de la temperatura del agua de enfriamiento de entrada al enfriador E-
01
Medidor local de la presion de agua de enfriamiento de entrada al enfriador E-01

Medidor local de la temperatura del agua de salida del enfriador E-01
Medidor local de la presion del agua de salida del enfriador E-01

Vélvula de control de temperatura de la salida del enfriador E-01

Indicador y controlador de la variacién de velocidad del soplador C-01 A/B

Indicador de flujo de aire a la salida del soplador C-01

Transmisor del flujo de aire a la salida del soplador C-01

Medidor local de la temperatura de aire a la salida del soplador C-01
Medidor local de la presion de aire a la salida del soplador C-01
Transmisor de la temperatura de aire a la salida del enfriador E-01
Indicador y controlador de la temperatura de salida del enfriador E-01
Medidor local de la presion de aire a la salida del enfriador E-01
Medidor local de la temperatura del &lcali de entrada a planta
Medidor local de la presion del alcali de entrada a planta

Vélvula de control de flujo del &lcali de entrada a planta

Indicador y controlador de flujo de agua de lavado de entrada al mezclador ME-02

Transmisor del flujo de agua de lavado de entrada al mezclador ME-02
Vélvula de control de flujo de agua de lavado de entrada al mezclador ME-02

Medidor local de la temperatura de agua de lavado de entrada al mezclador ME-02

Medidor local de la presion de agua de lavado de entrada al mezclador ME-02

38.1-0OD-02
P-01
12.7-SW-01
12.7-SW-01
12.7-SW-01

12.7-SW-01

E-01
E-01
12.7-RW-01
C-01

19.05-PA-01
19.05-PA-01
19.05-PA-01
19.05-PA-01
19.05-PA-02
19.05-PA-02
19.05-PA-02
25.4-1L-01
25.4-1L-01
25.4-1L-01
38.1-YW-01

38.1-YW-01
38.1-YW-01

38.1-YW-01
38.1-YW-01

La identificacién de las lineas y sus cddigos se realizé teniendo en cuenta el procedimiento de

codificacion de equipos y sistemas presentados en el ANEXO X.

3.6 Estimado de Costo de los equipos

Compresor de aire

Potencia absorbida= 1.42 kW (1.93 hp)
El costo del equipo segin (MATURELL, 2015) en el afio 2014 es de121 184 USD, se actualiza

el costo al afio 2017 mediante la Ec 2.45 y usando los indices de Costos Nelson Farrar
(2276.5/2365.3) mostrados en el ANEXO Xl es de 125,911.1 USD.
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Enfriador del aire comprimido

Como el célculo del intercambiador fue tomado de (MATURELL, 2015), el costo del
equipo en 2014 es de 3,484.04 USD, actualizado al 2017 por la Ec 2.45 es de 3260.3
USD.

Reactor de oxidacion

Reactor de referencia

- Capacidad: 22 m*h
- Didmetro=1.5m
- Altura=5m

El costo del equipo segun en el 2014 es de 68,166 USD, usando los Indices de Costos Nelson
Farrar mostrados en ANEXO XI actualizamos al 2017 y el costo es de 68,070 USD.

Reactor calculado

- Capacidad=52.5 m%h
- Diametro=2.5m
- Altura=10.7m

Aplicando la ecuacién Ec 2.46 y el exponente segin ANEXO VI de 0.56 se determina que el
costo es de 110,786.9 USD.
Separador

Separador de referencia:

Segun la oferta de la compafiia china In House que aparece en el ANEXO V, el equipo tiene un
volumen de 56.62 m* y un precio en el 2015 de 74,900 USD, actualizandolo al 2017 con los
indices de Nelson Farrar el precio es de 67,738.9 USD.

Separador calculado

Volumen= 33.21 m®

Aplicando la ecuacién Ec 2.46 y el exponente segin ANEXO VI de 0.49 se determina que el
costo es de 52,156.1 USD.

Bomba de efluentes
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Bomba de referencia

Segun la oferta de la compafiia china In House que aparece en el ANEXO V, el equipo tiene un
NPSH de 421 m y un precio en el 2015 de 65,000 USD, actualizandolo al 2017 con los indices
de Nelson Farrar el precio es de 66,452.4 USD.

Bomba calculada

NPSH=87.1m

Aplicando la ecuacion Ec 2.46 y el exponente segun ANEXO VI de 0.33 se determina que el
costo es de 15,003.6 USD.

Nota: Para el costo total de los equipos hay que sumar 2 veces la bomba ya que son dos, una

trabajando y la otra de reserva para caso de emergencia.

Mezcladores estaticos

Mezclador de referencia

Segun la oferta de la compafiia china In House que aparece en el ANEXO V, el equipo tiene una
capacidad de 1.4 m%h y un precio en el 2015 de 125,000 USD, actualizandolo al 2017 con los
indices de Nelson Farrar el precio es de 124,824.1 USD.

Mezclador 1 calculado

Capacidad = 51.15 m*h

Mezclador 2 calculado

Capacidad = 52.14 m*h

Aplicando la ecuacion Ec 2.46 y el exponente segin ANEXO VI de 0.49 se determina que el
costo del mezclador 1 es de 727,830.2 USD y el del mezclador 2 es de 73,718 USD.

El costo total del equipamiento es de 1,129,162.7 USD en el afio 2017.
3.7 Estimado de Costo de la tecnologia

El costo total de la inversidn determinado por el método de Cdrcega (2004) mostrado en el
ANEXO XIlI, asciende a 5,089,247.79 USD, se estructura como se expone en la tabla 3.3.
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Tabla 3.3 Costo total de la inversion

EQUIPAMIENTO 1,129,162.7
MATERIALES 733,955.75
Obra civil y edificios 205,507.61
Obra metalurgica (tuberias y estructuras) 330,280.08
Instrumentacion 73,395.57
Electricidad 73,395.57
Aislamiento 36,697.78
Pintura 14,679.11
INGENIERIA DE DETALLE 838,403.30
CONSTRUCCION 1,117,871.07
SUPERVISION CONSTRUCCION 186,311.84
TOTAL ISBL 4,005,704.67
SERVICIOS AUXILIARES 160,228.18
INTERCONEXIONES Y OFF-SITES 320,456.37
GASTOS DE PUESTA EN MARCHA 140,199.66
SUBTOTAL 4,626,588.90
CONTINGENCIAS 462,658.89

COSTO TOTAL DE LA INVERSION 5,089,247.79

3.8 Resultados de la Evaluacion Econdmica

El flujo de caja sobre una base diferencial se muestra en el ANEXO XIII. En el mismo
se puede apreciar que se obtienen valores positivos en el flujo de caja acumulado
después de impuestos antes del segundo afio de puesta en explotacién la tecnologia.
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Indicadores de rentabilidad

A continuacidn, se muestran los indicadores de rentabilidad antes de impuestos (ADI) y después

de impuestos (DDI):

Tabla.3.4 Resultados de la Evaluacion Econ6mica

Antes de Impuestos

TIR, % 53,8%
VAN, MMUSD $11,30
Periodo de recuperacién, afios 0,92
Después de Impuestos

TIR, % 46,6%
VAN, MMUSD $9,26
Periodo de recuperacion, afnos 1,07

Los indicadores de rentabilidad obtenidos son favorables ya que muestran un VAN positivo
y una TIR superior a una tasa de descuento utilizada en las estimaciones. Se concluye que el
proyecto en cuestion es factible y viable desde el punto de vista econdmico pues mantiene

los indicadores de rentabilidad con valores aceptables para el rango de variacion del costo de

inversion.
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Conclusiones

El analisis bibliografico permitié identificar los diferentes tratamientos de naftas
craqueadas, destacando que el tratamiento en cama fija es el mas apropiado para emplear
en este caso segun sus aplicaciones.

El balance de materiales y energia permitio identificar las corrientes del proceso, lo cual
facilité la seleccion de las metodologias para el disefio de los diferentes equipos e
instalaciones de la planta.

Los resultados del calculo hidraulico cumplen con los parametros establecidos por la
norma de Technip (2010) en cuanto a la velocidad y la caida de presion de las corrientes
del sistema segln los diametros establecidos.

La planta ocupa un espacio de 30,73 x 23,18 m segun el plan general, en el que se
tuvieron en cuenta las diferentes distancias normadas entre los equipos (Compresor —
10m, enfriador — 3m, reactor — 5m, separador — 1.5m, bomba -5m) asi como las areas
libres para el mantenimiento y acceso a estos.

El diagrama de instrumentacion y tuberias (DTI) se disefié a partir de los resultados
obtenidos del céalculo hidraulico, el PFD y del disefio de los equipos mayores; este

incluye un total de 54 instrumentos y 4 lazos de controles.

El disefio basico de la planta demostro que se puede realizar el tratamiento de la nafta
craqueada de la Fase | cumpliendo con las especificaciones de acidez, permitio estimar
el costo de equipamiento de 1,129,162.7 USD y el costo de inversién para la
tecnologia seleccionada fue de 5,089,247.79 USD.

El estudio de Factibilidad para la tecnologia seleccionada demostrd que la misma es
factible y viable para todos los indicadores econémicos con un nivel de sensibilidad de
-10% a +25%.
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Recomendaciones

1. Continuar trabajando en el disefio mecanico, civil, y demas especialidades para concluir

el disefio basico de la planta con un mayor grado de precision.
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Anexos

Anexo | Propiedades de las corrientes extraidas. Fuente: MATURELL (2015)

Workshest Stream Mame Mafta acida Liquid Phase
Temperature [C] 35.00 33.00

Conditions Pressure [kg/cm32] 11.03 11.03
Properties Mass Flow [ka/h] 38586 38586
Compaosition Act, Lig. Flow [m3/h] 51.58 51.88
KValue Actual Mass Density [kg/m3] 743.7 743.7
User Variables Lig. Mass Density (5td. Cond) [SG & 0.7642 07642
Economics Mass Density (Dry) [kg/m3] 7351 <empty>
Bulk Properties Viscosity (Dynamic) at 212F [cP] 0.2154 0.2184
Motes Surface Tension [dyne/cm] 20.55 20.55
Time Series Liquid Fraction 1.000 1.000
Time Results ‘Vapour/Phase Fraction 0.0000 1.0000
Lig Wol Flow @5td Cond [m3/h] 50.60 50.60

Cp/Cv 1.150 1.180

Maolecular Weight 9.9371e=01 9.9371e=01

Z Factor 0.0559 0.0559

Mass Enthalpy [kcal/kg] -523.0 -523.0

Viscosity [Dynamic) at 122F [cP] 0.3373 0.3373

Thermal Conductivity [W/m-K] 01175 01175

Specific Heat [keal/kgmol-C] 47,15 47.15

Workshest Stream Mame Alcali Vapour Phase

- Temperature [(] 38.00 38.00
Eondiions Pressure [kg/em2] 11.03 11.03
Properties Mass Flow [kg/h] 162.08 162.08
Compasition Act. Lig. Flow [m3/h] <empty> < empty>
KValue Actual Mass Density [ka/m3] 7.780 7.780
User Variables Lig. Mass Density (Std. Cond) [5G & 0.6128 06128
Economics Mass Density (Dry) [kg/m3] 579.3 <empty>
Bulk Properties Viscosity [Dynamic) [cF] 0.0090 0.0090
Motes Surface Tension [dyne/cm] <empty> <empty>
Time Series Liquid Fraction 0.0000 0.0000
Time Results Vapour/Phase Fraction 1.0000 1.0000
Lig Vol Flow @S5td Cond [m3/h] 0.2650 0.2650

Cp/Cv 1.408 1.406

Molecular Weight 17.03 17.03

Z Factor 0.9155 0.9155

Mass Enthalpy [keal/kg) 5436 643,86

Viscosity [Dynamic) at 122F [cF] 0.2207 0.2207

Thermal Conductivity [W/m-K] 0.0297 0.0297

Specific Heat [keal/kgmol-C] 9416 9416




Worksheet
Conditions
Properties
Composition
K value
User Variables
Economics
Bulk Properties
Motes
Time Series
Time Results

Worksheet

Conditions
Properties
Composition

K Value

User Variables
Economics
Bulk Properties
Motes

Time Series
Time Results

Worksheet

Conditions
Properties
Composition

K Walue

User Variables
Economics
Bulk Properties
Motes

Time Series
Time Results

Stream Mame

Temperature [C]

Pressure [kg/cm2]

Mass Flow [kg/h]

Act. Lig. Flow [m3/h]

Actual Mass Density [kg/m3]
Lig. Mass Density (Std. Cond) [5G &
Mass Density (Dry) [kg/m3]
Viscosity ([Dynamic) [cF]

Surface Tension [dyne/om]
Liquid Fraction

Vapour/Phase Fraction

Lig Vol Flow @5td Cond [m3/h]
Cp/Cw

3

289.0
1203
12,573
<empty>
7.259
<empty>
866.0
0.0299
<empty>
0.0000
1.0000
<empty>
1374

Maolecular Weight [

2.8650e~01 |

Z Factor

Mass Enthalpy [kecal/kag]
Thermal Conductivity [W,/m-K]
Specific Heat [kecal/kgmol-C]

Stream Mame

Temperature [C]

Pressure [kg/cm2]

Mass Flow [kg/h]

Act, Lig, Flow [m3/h]

Actual Mass Density [kg/m3]
Lig. Mass Density (5td, Cond) [5G &
Mass Density (Dry) [kg/m3]
Wiscosity ([Dynamic) [cF]

Surface Tension [dyne/cm]
Liquid Fraction

Wapour/Phase Fraction

Lig Vol Flow @5td Cond [m3/h]
Cp/Cv

Molecular Weight

Z Factor

Mass Enthalpy [kcal/kgl
Thermal Conductivity [W/m-k]
Specific Heat [kcal/kgmaol-C]

Stream Name

Temperature [C]

Pressure [kg/cm2]

Mass Flow [kg/h]

Act. Lig. Flow [m3/h]

Actual Mass Density [kg/m3]
Lig. Mass Density [Std. Cond] [SG &
Mass Density (Dry) [kg/m3]
Viscosity (Dynamic) [cP]

Surface Tension [dyne/cm]
Liguid Fraction

Vapour/Phase Fraction

Lig Wol Flow @5td Cond [m3/h]
CpiCv

Molecular Weight

Z Factar

Mass Enthalpy [kcal/kg)]
Thermal Conductivity [W/m-K]
Specific Heat [kcal/kgmol-C]

1.0036
65,39
0.0432
7.385

Agua de enfriamiento

32.00
12.03
82,315
3.212e-002
1002

1.016
<empty=
07642
70.89
1.000
0.0000
3.115e-002
1163
1.58015e+01
0.0054
-3771
0.6210
17.39

Agua de retarno
41.98

11.03
832,315
8.275e002
9948

1.016
<empty>
0.6276
6915

1.000
0.0000
3.115e-002
1.169
1.3015e-01
0.0075
3782
0.6339
17.38

Vapour Phase
289.0

12,03
12,573
<empty=
7.259

< empty=
<empty=
0.0299

< empty=
0.0000
1.0000
<empty=
1.374
2.5850e-01
1.0036
65,39
0.0432
7.385

Agueous Phase
32.00

12.03
52,315
§.212e-002
1002

1.018
<empty>
0.7642
70.59

1.000
1.0000
§.115e-002
1.163
1.53015e=01
0.0034
3771
06210
17.39

Agqueous Phase
41.95

11.03
52315
8,275e-002
9943

1.016
<empty>
0.6276
69,15
1.000
1.0000
8.115e-002
1.169
1.8015e-01
0.0075
3762
0.6339
17,33
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__ Worisheet |

Conditions
Properties
Compaosition

K Value

User Variables
Economics
Bulk Properties
Motes

Time Series
Time Results

Stream Mame

Temperature [C]

Pressure [kg/em2]

Mass Flow [ka/h]

Act. Lig. Flow [m3/h]

Actual Mass Density [kg/m3]
Lig. Mass Density (Std. Cond) [5G &
Mass Density [Dry] [kg/m3]
Viscosity (Dynamic) [cF]

Surface Tension [dyne/cm]
Liquid Fraction

Vapour/Phase Fraction

Lig Vol Flow @5td Cond [m3/h]
Cp/Cw

Molecular Weight

Z Factor

Mass Enthalpy [kcal/kg]
Thermal Conductivity [W/m-K]
Specific Heat [keal/kgmal-C]

Stream Mame

Temperature [C]

Pressure [kg/cm2]

Mass Flow [kag/h]

Act. Lig. Flow [m3/h]

Actual Mass Density [kg/m3]
Lig. Mass Density (5td. Cond) [5G &
Mass Density (Dry) [kg/m3]
Viscosity [Dynamic) [cF]

Surface Tension [dyne/cm]
Liquid Fraction

Vapour/Phase Fraction

Lig Yol Flow @5td Cond [m3/h]
Cp/Cw

Maolecular Weight

Z Factor

Mass Enthalpy [kecal/kg]
Thermal Conductivity [W/m-K]
Specific Heat [kcal/kgmol-C]

Stream Mame

Temperature [C]

Pressure [kg/cm2]

Mass Flow [kg/h]

MAct, Lig. Flow [m3/h]

Actual Mass Density [kg/m3]
Lig. Mass Density (Std. Cand) [5G &
Mass Density (Dry) [kg/m3]
Viscasity [Dynamic) [cP]

Surface Tension [dyne/cm]
Liquid Fraction

Vapour/Phase Fraction

Lig Vol Flow @5td Cond [m3/h]
Cp/Cv

Maolecular Weight

Z Factor

Mass Enthalpy [kcal/kg]
Thermal Conductivity [W/m-K]
Specific Heat [kcal/kgmol-C]

4
38.00

11.03
12,573
<empty>
1212
<empty>
8659
0.0196
<empty=>
0.0000
1.0000

< empty>
1.416
2.8850e+01
0.9953
2.493
0.0273
7117

5
40,00
1103

38781
5212
7436

07662
7326
0.3711
20.38
1.000
0.0000
50.69
1.154
9.7326e+01
0.0544
-523.3
01217
46.63

6
40,00
9,033

38761
5215
T43.3

0.7662
732.6
0.3708
20.36
1.000
0.0000
50.69
1.154
9.7326e+01
0.0445
-523.3
01217
46.65

WVapour Phase
33.00

11.03
12,573
<empty>
1212
<empty>
<empty>
0.0196
<empty>
0.0000
1.0000
<empty>
1416
2.8850e=01
0.9958
2493
0.0273
T117

Liquid Phase
40.00

11.03
38761

5212

T43.6
0.7662
<empty>
0.3711
2036

1.000
1.0000
50.69

1134
9.7326e+01
0.0544
5233
01217
46,63

Liquid Phase
40,00

9.033
38761

5215

T43.3
0.7662
<empty>
0.3709
2036

1.000
1.0000
50.69

1.154
9.7326e+01
0.0445
-523.3
01217
46,65
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| Worksheet |

Conditions
Properties
Compaosition

K Walue

User Variables
Economics
EBulk Properties
MNotes

Time Series
Time Results

Stream MName

Temperature [C]

Pressure [kgsfcm2]

Mass Flow [kg/h]

Act, Lig. Flow [m3/h]

Actual Mass Density [kg/m3]
Lig. Mass Density [Std. Cond) [5G &
Mass Density (Dry) [kg/m3]
Viscosity (Dynamic) [cP]

Surface Tension [dyne/fcm]
Liquid Fraction

Vapour/Phase Fraction

Lig Vol Flow @5td Cond [m3/h]
Cp/Cv

Molecular Weight

Z Factor

Mass Enthalpy [kecal/kg]
Thermal Conductivity [W/m-K]
Specific Heat [kcal/kgmol-C]

Stream Name

Temperature [C]

Pressure [kg/om2]

Mass Flow [kg/h]

MAct, Lig. Flow [m3/h]

Actual Mass Density [kg/m3]
Lig. Mass Density (Std. Cond) [5G &
Mass Density [Dry) [kg/m3]
Viscosity (Dynamic) [cP]

Surface Tension [dyne/cm]
Liquid Fraction

Vapour/Phase Fraction

Lig Vol Flow @5td Cond [m3/h]
Cp/Cv

Molecular Weight

Z Factor

Mass Enthalpy [keal/kg]
Thermal Conductivity [W,/m-K]
Specific Heat [kcal/kgmol-C]

| Worksheet |

Conditions
Properties
Compaosition

K Value

User Variables
Economics
Bulk Properties
Motes

Time Series
Time Results

Stream Mame 10
Temperature [C] 40,02
Pressure [ko/tm2] 8,533
Mass Flow [kg/h] 34447
Act. Lig. Flow [m3/h] 3.533
Actual Mass Density [kg/m3] 975.0
Lig. Mass Density [Std. Cond] [SG @ 0.9955
Mass Density (Dry) [kg/m3] 577.2
Viscosity [Dynamic) [cP] 0.6406
Surface Tension [dyne/fcm] &7.67
Liquid Fraction 1.000
Vapour/Phase Fraction 0.0000
Lig Vol Flow @5td Cond [m3/h] 3467
Cp/Cv 1176
Maolecular Weight 1.7977e+01
Z Factor <empthy>
Mass Enthalpy [keal/kg] -3666
Thermal Conductivity [W,/m-K] 0.6234
Specific Heat [keal/kgmol-C] 1749

Agua de lavado

Aqueous Phase

30,00 30,00
11.03 11.03
33240 33240
3.311 3.311
1004 1004
1.016 1.016
<empty> <empty>
0.7972 0.7972
71.23 71.23
1.000 1.000
0.0000 1.0000
3.277 3.277
1162 1162
1.5015e+01 1.5015e=01
0.0077 0.0077
3773 -3773
0.6152 0.6152
17.39 17.39
7 Liquid Phase Aqueous Phase
40,00 40,00 40,00
9.033 9.033 9.033
42085 35640 34445
55.61 52.08 3,533
756.8 742.0 a975.0
0.7968 0.7647 0.9956
7326 <empty= <empty=
0.3849 0.3718 0.6408
<empty= 20.36 67.63
1.000 1.000 1.000
0.0000 0.6712 03288
52,93 50,63 3467
1162 1181 1176
7.2215e-01 9.5786e <01 1.7977e+01
<empty= 0.0453 0.0063
-i79.9 -5228 3666
0.1298 01152 0.6234
3741 4717 17.49
Liquid Phase Agueous Phase
40,02 40,02
8.533 8.533
0.00000 34447
<empty> 3.533
748 975.0
0.7647 0.9956
<empty> <emply>
03717 0.6408
2036 &87.67
1.000 1.000
00000 1.0000
00000 3467
11581 1176
9.5755e+01 1.7977e+01
00428 0.0059
-522.6 -3666
011582 06234
4717 1749

Vapour Phase

40.02
8.533
0.00000
<empty>
16.23
0.5431
<empty>
0.0126
<empty>
0.0000
0.0000
0.0000
1192
4.6629e+01
09233
-375.2
0.0214
16,61
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| Worksheet |

Conditions
Properties
Composition

K Walue

User Variables
Economics
Bulk Properties
Motes

Time Series
Time Results

| Worksheet |

Conditions
Properties
Composition
K Walue

User Variables
Economics

Motes
Time Series
Time Results

EBulk Froperties

Stream Mame

Temperature [C]

Pressure [kg/cm2]

Mass Flow [ka/h]

Act. Lig. Flow [m3/h]

Actual Mass Density [kg/m3]
Lig. Mass Density [Std. Cond) [5G &
Mass Density (Dry) [kg/m3]
Viscosity [Dynamic) [cP]

Surface Tension [dyne/cm]
Liquid Fraction

Vapour/Phase Fraction

Lig Vol Flow @5td Cond [m3/h]
Cp/Cv

Molecular Weight

Z Factor

Mass Enthalpy [keal/kg]
Thermal Conductivity [W/m-K]
Specific Heat [keal/kgmol-C]

Stream Mame

Temperature [C]

Pressure [kg/tm2]

Mass Flow [kg/h]

Act. Lig. Flow [m3/h]

Actual Mass Density [kg/m3]

Mass Density [Dry} [kg/m3]
Viscosity (Dynamic) [cF]
Surface Tension [dyne/cm]
Liquid Fraction
Vapour/Phase Fraction

Cp/Cv

Molecular Weight

Z Factor

Mass Enthalpy [keal/kal

Specific Heat [kecal/kamol-C]

Lig Vol Flow @5td Cond [m3/h]

Thermal Conductivity [W,/m-K]

MAFTA DULCE
40.02

8.533
38640

52.08

7419
0.7047
733.2
0.3717
20,36

1.000
0.0000
50.63

1151
9.5735e+01
<empty=
-522.6
0.1152
4717

Lig. Mass Density [5td. Cond) [5G @

Liquid Phase
40.02

8.933
35640

52.08

7419
0.7647
<empty=
0.3717
2036

1.000
1.0000
5063

1181
9.5785e+01
0.0425
5226
0.1182
4717

EFLUENTES
40.02
9.033

34447
3.533
975.0

0.9956
5773

0.6405
67.67
1.000

0.0000
3487
1176

1.7977e+01

0.0063
-3666

0.6234
17.49

Aqueous Phase
40,02

8.533
0.00000
0.0000
975.0
0.995%
<empty=
0.6408
67.67

1.000
0.0000
0.0000
1178
1.7977e+01
0.0059
-3666
06234
17.49

Vapour Phase
40,02

8.533
0.00000
<empty=
16.23
0.5431
<empty=
00126
<empty=
0.0000
0.0000
0.0000
1,192
4.,6629e+01
09233
-375.2
0.0214
16.61

Aqueous Phase
40,02

9.033
34447
3.533

975.0
0.9956
<empty>
0.5405
a7.67

1.000
1.0000
3467

1176
1.7977e+01
0.0063
-3666
0.6234
17.49
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ANEXO II: Criterios de disefio para el calculo hidraulico

(1) Applicable to liquid containing dissolved gas.
(2) Provide a vertical run of 3 metres minimum from nozzle, at nozzle size, before

reducing the size of the line.
(3) Normal velocity
(4) Tobe analysed case by case.

Liguids
T MAXIMUM | PRESSURE DROP
 SERVICE i LINE SIZE | VELOCITY kg/em2 fkm
| mis Normal | Max.
=2 06
Pump suction, bubble point (1) -1 08 06 09
Vessel bottom outlet, bubble point 127 = 18° 12
> 20° 15
<2 09
. -6 12 y
Pump suction, subcooled - 15 08 0.9(10)
>20° 18
discharge: - P 550 2 | 35 45
6 -F‘:-F:igfanzg s Pl 7.0 9.0
Gravity flow 06(3) | 025 045
Side-stream draw-off (2) S — 08 09
23 09
Rich Amine, sour water, caustic soda 1.8 (8)
Lean Amine 25
Cooling waler (7): - sub-header 25(11) 25 35
- main header 06-15 (4)
Sea Water 2
Fire water (7): - sub-header | 28 i @
- main header 210 ' &)
Kerosene jet fuel (5) 3.0 (max)
Hot oil | 1.0 {min) |
| Caustic Soda and Sulfuric = 12 B
Notes:

(5) 50 to 100 m upstream tank inlet or loading facilities, the velocity shall be reduced
to 1 mys limit risks associated with static electricity.

Gas & Vapours
pv? (max) Pressure Drop m"";"
Pa kglem2 /km e
1. VACUUM SERVICE 4 % Abs. Press. Max. 80
2. COMPR. SUCT. 02-0.7(2)
3. COMPR. DISCH. GAS 0.4-1.0(2) @
4, STEAM (sub-headers)
a) 1 kglem2 g 04-10
b} 10 - 40 kg/em2 g e 1.0-20 @
c) = 40 kglem2 g (5)
5. STEAM (long lines)
a) 1 kglcm2 g 15 000 01-02 3)
b, ¢} =10 kglem2 g 02-10
6.  KETTLE REBOILER OR NATURAL 02-04 (d)
CIRCULATION RETURN LINE
7 OVHD VAPOUR FROM STRIPPER 0.2 - 0.45 (4)
8. COLUMN OVHD (P = atm) 15 000 0.3-06 (1)
9.  COLUMN OVHD {vacuum) | TOTAL =5 mm Hg max 80
10. GASLINES
P <20 kglem2 g 6 000
20 < P < 50 kg/em2 g 7500 (4)
50 <P < 80 kg/icm2 g 10 000
P > 80 kgicm2 g 15 000
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ANEXO llI: Metodologia de disefio del separador trifasico

Paso 1 Factor de compresibilidad (z)

La seleccion de la presion pseudoreducida viene dada por la siguiente ecuacion:

P (Ec A3.1)

P..=
P 756.8-131%GEg—3.6%GEg?

La temperatura Pseudoreducida viene dada por la siguiente ecuacion:

T

Tor = 169.2+349.5+GEg—74+GE,? (Ec A3.2)
Pardmetro que interviene en el calculo de Z
M =027 « -2 (Ec A3.3)

Z*Tpr

El factor de compresibilidad (Z) se calcula por medio de la siguiente ecuacion:

Z=1+ (0.3265 - I 0'215565) « M+ (0.5475 -4 LS‘;‘*) * M? —

pr Tpr Tpr pr pr Tpr
2
0.1056 x (— 0'77,361 + 0'7}8‘;4) « M5 + 0.6134 = (1 + 0.721 * M2) x (TM—s) « Exp(—0.721 * M?)
pr pr pr
(Ec A3.4)

Paso 2 Calculo de la viscosidad del gas
Se debe determinar la gravedad especifica del gas por la siguiente ecuacion:
PM, = GE, * 28.97 b /lb — mol (Ec A3.5)

Densidad del gas a condiciones de operacion por medio de la siguiente ecuacion:

PMg+p

Po = Tomaaz (EcA36)

Dicho valor de densidad debe estar en el sistema de unidades internacionales, es decir, en gr/cc,
por lo tanto, se debe hacer la siguiente conversion: g = g*0.19197
Se deben de calcular el valor de las siguientes variables A, B y C por medio de las siguientes

ecuaciones:

Célculo de la variable A
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(9.379+0.0167%PMg)+T 5

(Ec A3.7)
209.2+19.26*PMg+T
Calculo de la variable B
986.4
B = 3.448 + — + 0.010009 * PMg (Ec A3.8)
Célculo de la variable C
C =2.447 —0.2224 B (Ec A3.9)

Con estos valores definidos se calcula la viscosidad del gas (p), en la siguiente ecuacion:
pg = AxExp(B *pyC) = 1E — 4 (Ec A3.10)
Paso 3. Célculo la velocidad de asentamiento

Define la velocidad con la que el petréleo se desprenda de la fase continua en este caso el gas y

viene dada por la siguiente ecuacion:

- Y,
V, = 0.0119 [(M) \ d—m] (Ec A3.11)
Pg Cp
En esta ecuacién no se conoce el valor de Cp
Paso 4 Calculo del coeficiente de arrastre (Cp)
24 3
CD = E + m + 0.34 (EC A312)

Luego se debe calcular el nimero de Reynolds por medio de la siguiente ecuacién

Re = 0.0049 * w (Ec A3.13)
g

Luego con este valor se recalcula el valor de Vt con este nuevo valor de Cp, se debe realizar este
paso hasta que coincidan los de Vt, introduciendo el nuevo valor de Vt, por medio de un proceso
iterativo. Cuando los valores de Vt coincidan ese es el verdadero valor de Cp

Paso 5 Calculo de la constante K (Souders & Brown).

Este pardmetro posee gran relevancia al momento de predecir el comportamiento de los fluidos

dentro del recipiente. De cierto modo, K es una constante que depende de las propiedades del gas
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y el liquido y el tamafio de la gota de liquido a ser separada del gas. Viene dada por la siguiente

., p Cp 1/2
ecuacion: K= [(—g) —] (Ec A3.14)
P1—Pg/ dm

Paso 6 Capacidad del gas.

d Loss = 420 [TZPQQ] K (Ec A3.15)
Calcular el diametro base
d =" (Ec A3.16)

Donde R igual a 3 y la constante es igual a d*Leff.

Luego se calcula Leff y Lss para generar la tabla de capacidad de gas.

ctte

Leff = Abase (EC A317)
Paso 7 Calcular la retencion liquido
Tiempo de retencion:
d? Leff = 1.42 [Qw(tr)w + QO(tr)O] (EC A318)
t= ‘%” (Ec A3.19)
_ 1[mD%Lefr] _ mdPless _ -3 32
Vol = 5[ - ] =2l = 27341073 d% L,y (Ec A3.20)
-3 42 Aw
(Vol),, = 2.73  107%d%Lyy (2X) (Ec A3.21)
l

Paso 8 Iterar el diametro con R igual a 3 partiendo del didmetro base para obtener el diametro
minimo y generar tabla de valores.

Paso 9 Calcular el diametro de la boquilla de entrada

Tasa de gas a condiciones de operacion

_ Qg*PMg*GEg

Qgop = 379+86400%pg (Ec A3.22)

Densidad de la mezcla
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__ Qo*pot+Qw*pw+Qgop*Pg

Pm R (Ec A3.23)
Velocidad de la boquilla
Vhoq = = (Ec A3.24)

1
(Pmezcla) /2

La maxima permitida es de 30 pie/seg, si es mayor se trabaja con 30 pie/seg.

1
4*(Q0+Qw+Qg)) z (Ec A3.25)

n*Vqu

Diametro de la boquilla  ¢p,0q = (

f = diametro de la boquilla (pie), llevar a pulgadas.

Paso 10 Calcular el didametro de la boquilla de salida de gas

Diametro de la boquilla de salida de gas

4%Q 1/2
g ) (Ec A3.26)

¢bsq - (”*Vboq

f = diametro de la boquilla de salida de gas (pie), llevar a pulgadas.

Paso 11 Calcular el diametro de la boquilla de salida de liquido
4+(Qo+aw) /2
bt = () (Ec A3.27)

La velocidad para la salida del liquido esta entre 1 y 3 pie/seg, se trabaja con el valor de 2
pie/seq.

Las boquillas se colocan tan sea como sea practico de las lineas tangentes del separador

Paso 12 Ubicacion del extractor de neblina

El extractor de neblina se colocara para gotas mayores a 100 micrones. Se coloca en el extremo
donde estéd la boquilla de salida de gas a una distancia prudente entre la salida y el nivel de

liquido.
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ANEXO IV: Guia de disefio para un compresor

Tabla 2.2 Bases para el disefio de un compresor.

‘ Parametro ‘ Ecuacién Comentarios

Flujo Q4
Volumétrico,

real
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Para

hidrocarburos

r>3

T -1
Sustituir m por nT en la

anterior ecuacion

Paraz~=1.0

o k-1 n-1
Sustituir Tpoll por (T) en

la anterior ecuacién

Z y K son valores promediados entre la

entrada y la descarga

Temperatura
de descarga
Sin
enfriamiento,
Z#1.0

Caélculos
rapidos a

mano

ml

P,
=0 (p—)
1

T = °K(°R)

Sin
enfriamiento,
Z#1.0

Calculos

afinados  por

Mprom Y T2 Verificados por una serie de

interacciones.
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computadora

i k-1
Sin T <P2)knpoli
enfriamiento, ? \p, Evaluar k y T; para mayor brevedad o
2~1.0 promediar k; y k, para mayor exactitud
n poli
disponible
Sin k-1 Igual a la anterior
. [ (B) - 1} ’
enfriamiento, T, =T, |1+~
Z~1.0 mns J
N is disponible
Enfriado, Z = k-1 Igual a la anterior
T,=T (P_) -
1.0, 2 1\p,

Elevacion de

la temperatura

debido a
pérdidas =
efecto de

enfriamiento




Potencia de PG = WHpoig _ WHisg | Donde: F3= 102 (33 000)
F3Npotigc  FaMisgc

compresion o
requerimiento
de potencia de

gas

Requerimiento | PF

total de | =Py

potencia  de | 4 pérdidas mecanicas
impulso

Relacion  de K = & Use datos del apéndice para evaluacion
calor Gy a las condiciones especificas de presion
especifico _ (6p° ACy) y temperatura

(Cpo Acp) - (Cp—Cv)
Bases de AP = F,p°7 Para estimaciones antes de que el
estimacion de equipo interetapa esté disefiado
la caida de F,=0.178 (0.1)
presion

interetapa para
compresores

reciprocantes




Anexo V Ofertas para estimar costo de equipamiento

— 'l COMTRACT UMIT REVISION
’echn’P CLIENT/PLANT : Camilo Cienfuegos Refinery Expansion Ha. Ho, ho.
Phase | [ 2518 Al 0
e —
FARTIAL| PARTIAL MADEEY | DATE |COSTTYR
ESTIMATING SHEET FOR DRUMS (Process/Auxiliaries) a7 a7 EST. no3zoly o1
ITERY
DESCRIFTION TECHNICAL DATA CURREMCY USOw 1000 (USD EX. RATE @ 1.2493 Ug
EQF. | MAT. TYFE| DESIGN DIMENSIONS | THICK.| CORF. | DEML | INSULAT.[NTERNAL 100 | OFIG|  UNIT | GUANTITY Aemtiss]  FINAL
CODE|CODE| REY. MODULE | URIT ITEM SERVICE TEMP] PRESS. oI, HarlL SHELL | aLLOW. | [TiN) TYPE LIMIMG H-RAY [CURR. cCosT (K] |ESTReE7H  COST REMARKS
m |t |kwemz| mm mm. mm. | mm, [ @
otz D4 Pa | MB-PAU-02 | TPTE | D-116-001 | Vacuum Hot wWell Drum H 80 10,0 1500 E.600,0 10 30 M - Ves CHY 22| AVERAGE MORIMATSU, LANZHOU LS
sl 0P | TEEa00l | TRne| one-00s. | P Steam Drum O 2 Y T 30w H Yes | CHY 22.2| AVERAGE MORIMATSY, LANZHOU LS
sl 04| Ff | EFALD] | TEie| Drite-004 | Clesed Drain Drur O 0 3 O S0 FF es | CHY 33| AVERAGE MORIMATSY, LANZHOU LS
otz [ 03 Pa | M6-PAU-0Z | TPTE|D-116-005 | Fuel Gas KO Drum WL 1o 00 800 2.400,0 8 30 M PP Ves CHY 8,7 AVERAGE MORIMATSU, LANZHOU LS
ozl 03 | Pe | n6-FAL.02 | TPite | 0-it6-008 | Decoking Drum v | wa| as| zece| o0 8 30] FE ves | CHY 13,1] AVERAGE MORIMATSU, LANZHOU LS
oatioz[ 04 Pa | 003-Pau-01 | TPON3| 0-003-003 | Rich Amine Flash Orum 2 H 85 52 2800 9.200 12 ] A ez CHY 744| I HOUSE ESTIMATE
] 0% PP ] 003 PRu-0r [ TP00d] 0003004 | Amine Fefles Drum 2 H.o|.05]_ma 2002000 5 v ez | MY 15 NHOUSE ESTIMATE
o TN TE003| 0003005 | Aming Slop D T O T 7 1 iz &0 Vs, | CHYT 32| I HOUSEESTIMATE
sl 04 | FE. | 5Pl | TPIEE| D65-001 | Sour yater Surgs Orum N O T 1 11 i ol M ez, | CHY

Fig. A5.1 Ofertas de separadores de la compafiia IN HOUSE, china en

[Fuente: Technip,2015, hoja.0811.02]

el 2015.

Fig. A5.2 Ofertas de mezcladores estéaticos de la compafia IN HOU
2015. [Fuente: Technip,2015,

— ” CONTRAC. UNT | REVISION | ¢
’echnlp CLIENT/PLANT : Camilo Cienfuegos Refinery Expansion M. M. Na.
r
Phase | 2515 | ANl 0 1
=
PARTIAL| FARTIAL MADEEY| DATE |COSTTYPH Al
ESTIMATING SHEET FOR STATIC MIXERS T T EST. [HO3201 0
ITEM
DESCRPTION TECHNICAL DATA CURRENCY _US0w 1000 (USD EX. RATE @ 1.2493 USD?
EGF. | MAT. ORIG]  UNT  |QUANTITY Avatias]  FINAL
CODE|CODE| REV. | MODULE | UNIT | 1TEM SERVICE DESCRIPTION cuRR| cosT | kel |Esmamrs cosT REMARKS
] 0 |0F__| ooPaL TR Caustic Frewash Static Wiser | Flow rate: 41T, size 4" 0T 80T, 0P 3 glem?, material 5| T I chY [ 15.0]InHouse Etimats
szl 0| 0F [ o aan [ TR20m e | Swssrening Resier Staie Miser | Flow cabe: 38 Thh, size: 47 DT 80T, DF Sk bom2, materish O | | | = 50 15,0 In-House Estimate
izl 0 oF. | oo FALes | TR20de: Wazh Water Statie Miser Floy ratedd T, sie: 47 0.1 800, DF 3K atemz, maeriak 5, | | | [T i) 160 InHeuss Esiimate
azezol[ 04 0F Mo-PAL-08 | TP503| ME-503-0 LPG Amine Static Mizer | Capacity: 2715 Tth; Des. Temp. - 80°C; Des. Press. - 36,2 kgtem2 Shel Mt - LTCS; C.A_ -6 mm CRY 150 125| In-House Estimate ¢ can be supplied
cizr| 04| OF | BIG-FAL-0E | TPE03] ME-503-0 Caustic Prewash Static Miger | | Capacity: 25,7 T Das. Tamp.: 500; e, Prazs. 16,2 katem Shell Wi L0 Cabe 6 m f=iia 50 12,5 In-Henge Estimate f £ an be supplied in 0
el 04 | oF | oo FAL-es | TRE0:] ME 03] Eur actor 1 Statie Mier Capacing: 2857 Tiky Des. Temp.: 80°C; Des. Press. 36,2 klom2; Shell ML LTES; C.A.. & mm chy 50| 12,5 InHouse Estimate ¢ 5an be suppliedin
sazanl 04 | 0F | 0i0-PAu-08 | TPs0s] ME503- Quidizer Static Miser Capacitu: 14 Tihs Des. Temp. 80°C: Des. Press.: 12 katoma: Shell MH.: LTCS: G..: 3mm | e 50l 125 In-House Estimate f oan be suppliedin

hoja.4263.01]

SE, china en el

— h ~ . ~ i ) SONTRAST  Pyede usar opciones de bisc
’ec n’p CLIENT/PLANT Camilo Cienfuegos Refinery Expansion Lo para reemplazar texto, saltar
Phase | 25T punto conereto del documer
earmaL | ParTL wwoeer.  OPciones para limitar la busq
ESTIMATING SHEET FOR CENTR. PUMPS (Prccess] 61 105 EST.  [1T0st201s] (1] 03
\
DESCRIPTION TECHRMICAL OATA GURRENCY: IS0 5 1000 (USD EX. RATE @ 1,243 USD/EUR)
eer o [ oo Flow | oEsisn warr. HECH. | IMFELLER | IMSULAT ermaror] ORIG.|  UNIT | GUANTITY | avmGtear | FINAL
cooE | cooe | REV. MODULE | wMIT | ITEM SERVICE RaTE | TEMF. | PRESS.| HEAD | WPSH | POWER | mATERIAL THFE DRIVER | EsTiHATE] CURR.|  GOST (Ka) |&emsanr | cosT REMARKS
mith | 0 | Ratemz| e o a cope @ [ ) [Kewd
w0zl | FA | AT | TENE |-t nndLren Fa Fume ssap| zes| zza| terp] nzo | e - £l ) o z3m) 64,0] AVERAGEKZE, EEAF,
LR L R e R A L el zea] ea| ere| perr) T £l " o 2300 c4,0| AVERAGEKZE, EEAR,
wwoel v | Fa [ merau-ar | tens [Fomenedlirao raFum [ N T ) 00 o5 £l ) G 1830 sCLE
P N N T R ) P N Y R ) 00 s £ o o pren! s0lcLz
winoe] o | Pa [ epanr | Tene (o dHica PP ume PL S R R ) el £l = o 2370 ooz
S0 T | FA | MeRAUl | TEAE |Poionise P T R ) ssh | tzoe T - i prent 1s00lcz
a0z Ea [ At | TENE (P10 HUGOEAF mp Turbing. 25 B EUF, 04 00,0| £ ESTIMATE MACHINERS,
wiooe] wor [ Ea [ epauear | TR Eotomnadta Feridus Froduze Fump, sl ] wma| zan | men|aseol i £l P I ) 370 190, EATRAF OLATED Frompreviaur GL.2
w1002 T2c | BA | ALt | TENE |Eottennde zwol vz| zma| sam | see | aseo| tzer oL - o 2370 70,0 ERTRAF OLATED Fram prosiaur £L.2
w910.02] Fa | ste-pau-ar | TP [Prome-sed - 250 - EUR 2040 EATRAPOL o oL FAPIET
wst00el at | Pa | tte-pau-nt | TR0 |Fotthated Tamporad ater Fumpr axtal s | wms| esal e 1320 &5 -1 100K Y 2300 65,0/ IHHOUSEESTIMATE
vt ol i | Fa [ eFau-ar | TENE [PoenE FET I e e £z = £l 41 o 2300 ¢EHHOUSEESTIMATE
R L B T FoedPume RIS N I T XYY AT I 1 £ 200 o 2590 f
P B T T R T | | s | zan | son | sene | tzoe Ex 200 o ze50 Pt [
wtnoel vt | [ wpaune | Teee v [HoinFractianatar Boflu Pume FIET RN T BT YT XY T £ o0 o 250 55,0{EXTRAPOLATEDFROM GL 2
TR T B T R T RIEE RN I BT X T AT Y I 11 £l 500 G 350 55,0{EXTRAFOLATEDFROMGL
010,020 04 | A | MEAU-NE | TEE | e Aam [Ouerhasd Ligid Fumg. L) N Y Y NN N £ 200 o pren 160,0{ INHOUSEES TIMATE
LR L R R Lo N Y NS BTN N 2 £ 200 o 123 1500 NHOUSEESTIMATE
091002 Duglas| T | WFAUZ | TEUO |64 [ Oucrhed Seue Hator Fumg, P N Y Y T 0| Duples Ex 2om o a0 oz
B L B T e R s zal ] wal eal 0] Dulen £ 200 o 29 ez
LIRS G R YR e B PR B B Y an i Ful Gon B i >

Fig. A5.3 Ofertas de bombas de la compaiiia IN HOUSE, china en

Technip,2015, hoja.0910.01]

el 2015. [Fuente:
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ANEXO VI Exponentes para el calculo de costo de equipos [Fuente: Peter, 1991]

Typical exponents for equipment cost vs. capacity
Equipment Siie range Exponer
Blender. double cone rotary., ¢.S. S0-250 f* 0.49
Blower, cenrifugal 10%-10* ft* /min 0.59
Centrifuge, solid bowl g, 10-1¢* hp drive 0.67
Crystallizer, vacuum batch, .8, S00-7000 2 037
Compressor, reciprocating, air cooled, two-stage,
150 psi discharge 10-4 ft * /min 0.69
Compressor, rofary, single-stage. sliding wvaoe,
150 psi discharge 10%-103 t* /min 0.79
Drver, dmm, single vacuum 10-10% fi? 0.76
Drver, dmm  single amospheric 10-10% ft? 0.40
Evaporator (installed), horizonfal tank 102-10* f* 0.54
Fan  centrifiigal 10°-10* £t* /min 0.44
Fan  centrifugal 2 % 30*-7 % 10* ft? /min 117
Heat exchanger, shell and tube floating head, .. 100-400 fit? 0.60 \
Heat exchanger. shell and tube, fixed sheet, ¢, 100-400 fe2 044
Eertle, cast irom, jacketed 250-800  gal 027
Eettle, glass lmed. jacketed 200-800 gl 031
Motor, squirrel cage, indection, 440 volts,
explosion  proof 5-20 hp 0.62
Motor, squirrel cage, induction, 440 volts,
explosion  proof 20-200 hp 09e
Pump, reciprocating, horizomtal cast iron
(includes  motor) 2100 gpm 0.34
Pump, centnfugal, horizomfal, cast steel
(includes  motor) 104-10°% gpm x psi 033
Reactor, glass lined, jacketed (without drive) 50-600 gal 0.54
Reactor, s.s, 300 psi 102-10* gal 0.56
Sepamator,  centrifiugal .5, 50-250 f? 049
Tagk, flat head, ¢.5. 102-10* gal 0.57
Tank, ¢.s., glass lined 102-10* gal 049
Tower, ¢.8. 10°-2 x 10° Ib 0.62
Tray, bubble cup. ¢85 3-10 ft diameter 1.20
Tray, sieve, &.5. 3-10 fr diameter 086
ANEXO VII Célculo hidraulico de la planta
Agua de
Corriente Nafta Acida [  Alcali 3 Enfriamient ‘:2;‘:[:2 4 5 8 ﬁ:: :: 7 10 | Hafta Dulce |Efluentes
o
Desde Entradaa | Entradaa |o\ooecoe| Entradas | | tercamb. | Mezclador 1| Reactor Wezclador 2 | Tambor | Tambor Bomba
planta planta planta
Datos de laf3s!s Mezelador 1 | ME7¥R9 | nyereamn. | intercamb Mezcldor 1 | Reactor | Mezclador2 | M¥2989°7 | romeor | Bomba 52"‘:;:& SED'IE:‘:e
linea Diametro nominal (o ID s el SCH=ID} Pl 4 1 304 172 112 304 4 4 1112 ] 1112 4 1112
SCH (por defecto = STD) / Clase STD STD STD STD STD STD ST STD STD ST ST STD
Rugosidad (por defecto =0.0018 plg) iy
Longitud equivalente m
DH (positivo para ascendente) m
Pendiente (para carta de fase mixta) grados
Sobre digefio % 10% 10% 10% 10% 10% 10% 10% 10% 10% 10% 10% 10% 10%
Corriente |Temperatura C 38 38 289 3z 42 38 40 40 30 40 40 40 40
Presién hil " 12 11 10 " 11 9 1 9 9 9 9
Flujo 38586.00 0 0 8232 8232 0 38761.00 38761.00 3324.00 42085.00 344400 38640.00 3444 00
Liquido Densidad 74370 ] 1] 1002.00 994.80 o 743.80 743.30 1004.00 756.80 975.00 741.90 975.00
q Viscosidad 0.337 0 0 0.544 0.544 0 0.340 0.220 0.797 0.385 0.540 0.370 0.640
Tension superficial 21 0 71 69 0 20 il 0 68 20 68
Flujo masico 0 12.57 0 0 0 0 0 0 0 0
Densidad 0 7.26 0 0 0 0 0 0 0 0
Vapcr Viscosidad 1.370 1.163 1.169 0 0 0 0 0 0
(Gas) Cp/Cv 0.030 1.160 1.170 1.184 1.160 1.176 1.176 1.180 1.176
Masa molecular 289 18.0 18.0 7.3 18.0 722 18.0 g2.1 18.0
Factor Z 1.0040 0.0084 0.0075 0.0455 0.0070 0.0083 0.0428 00428 0.0063
pvz 25 39 40 2871 790 3324 874 874
'Velocidad promedio 0.20 0.20 1.97 0.89 210 0.95 0.95
Resultados Velocidad sanica
Caida de presion_km (Friction) kgficm"2/km 2,80
Regimen de flujo Turb

75



Anexo VIII Cédigo de identificacion de equipos de procesos. Fuente: RF-M19-P-

90-08 Procedimiento de codificacion de equipos y sistemas, Refineria Cienfuegos S.A.

2018

Anexo ? Caodigos de identificacién de los Equipos de Procesos

Codigo (XX)

Equipo

[Enfriador de aire

ISeparador, Cristalizador, Colonos

ICompresor, Ventilador

[Tambor (atmosférica y presion), Bala, Desaladora

[Eyector, Desaireador

Intercambiador de calor

ICaldera, Calentador a fuago, Horno, Incinerador

\Gnias, Aparatos elevadores, Elevador

LLineas tecnologla

|Bombas

ICaja de cambios

IReactor

[Silos, tolva

[Torre, Columna, Scrubber, Torre de enfriamiento

[Filtro

[Escala

IFlare

[Turbina de gas

IMotor didsel

|Brazo de carga

Imezdador estatico

Agitador

[Turbina de vapor

|Aire acondicionado

ICuenca, Pit, Pond

[Secadora

|Atomizador

[Tanque (atmosférica), Esfera, Gasdmetro

IPila, Chimenea

[Silendador

Eiﬂ%EEEERﬂﬁﬁgﬂﬂ-ci-:qw:no-nl—mﬂm-cmm:-

IPaquete
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Anexo IX Diseno de la bomba;

Fresidn Atmosférica
103 kglem® a
101 bara

PSy 108 kglemz g
Set| 1068 barg

Presidn de operacidn

Descarga a
imite de Baterias PTI

103 kglem? 000 barg
Equipo | SEPARADOR 2F Flatas Otros Lazos
Presién de Operacidn
55 kglomia| 7318 bara
— HLL 0,308 m sPlines AP Equipos sPFE Py aPLines  aPEqupes SPFE ap oy
" N [672 katem' | 000 kglem?| 0 kglem' | 000 kgler? | [000 kglem | 000 kgler? | 05 kglem? | 071 kalem? |
[ 658 bar | 000  bar | 00 bar | 000 bar 000 bar | 000 bar | 043 bar | 070 bar
AP linea AP Filtres
0.027 bar 007 bar  0TE m ° °
Exuipas T i Equipes
Lo I Lz
Denzidad a7A 0 kM’ G norm. 33 mith & Dize. 43 m%h 10 SOBRECISERD
Prezion de Succion Presion de Descarga
Fresién de operacidn 000 barg
Fresinde Operacién 7.3 barg PoWSer 1068 barg Elevasidn 000 bar o
Ht 019 bar 019 bar 2P Exipos 000 bar
Eie 009 bar 008 bar Py 070 bar
2PFite <007 bar HLL 003 bar 2PFE 049 bar
2Plnes 0029 bar 2P Flatos, 000 bar 2P Lines 559 bar
MIN. 3 b Mnx.l 10.8 barg P cantingencias 057 bar 0522 kglomig
742 kglo 10 kglom® 235 b
852 kglom
NPSH a Presidn de disefio
Min. Presidn de Oper. £8.34 bar 28.1 m Pres. de succidn Mérima 10825 barg
Presién de uapor 0.10 bar a R0 ™ OMS05mdel Py 1262 127 bar
010 kgiem? a 87.1 m caloulado 12.08 bar g [ 12.34 xgtem® g
Presién diferencial Carga estitica Suscién P Maz Presién de Oper]
101 bar 07 m 08 mix. 101 nom. 1184 barg 12.08 kotom2 g
103 kgfem? 7.3 nomn. 127 méw
Aok s Epeas Sam | S | g de disedt | Densier | Monsied| retoed | AF o# | iomive | aF
iy ot hatn? o s bl s = shar
Sussidn 15 27D aTan4 9750 064 104 2295 7.2 ) 0027
DESCARGA 15 270 a4 9750 064 104 2295 10573 2000 6529
POTENCIA EFICIENCIA, DE POTENCIA D%Eézg POTENCIA| porencia | g | POTERCIA
HIDRAULICH LABOMES MECAMICA MIMIA | papamgaL ROMINAL
MORMAL | DISEfiD MORMAL DISERiD e REQ, WOTOR | = e | ELECTRICA
REAL  [ESTIMADA MOTOR: AEL
K K K kv | popap | kw B moTopa| kW
0103 Tosn T =1 gen o o
NOTAS
|34.2 keal/h | ‘129.5 kealfh

Elevacidn
00 m
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Anexo X Codigo de

identificacion

de

fluidos. Fuente:

RF-M19-P-90-08

Procedimiento de codificacion de equipos y sistemas, Refineria Cienfuegos S.A. 2018

Anexo 1 Codigos de identificacion de los Fluidos

iCédigo | Fluido iCodigo | Fluido

A \ire de Instrumento JAW IAgua dcida

IPA Wira de Planta BwW lAgua tratada de alimentar caldera
IcC Condensado Limpio A iAgua clorada

HC Kondensado de alta presién DW IAgua potable

IMC Condensado de media presion W lAgua para extincién de incendio
LC Condensado de baja presion GW lAgua de purga

IAD IDranaje Scido HW lAgua temperada suministrada
D IDranaje carrado w lAgua temperada de retormno

ED mina drenaje Rw lAgua de refrigeracitn retormo
oD IDranaje Oleoso W IAgua de refrigeracidn suministrada
ISD IDranaje sanitario W IAgua desmineralizada

W lAgua de servicio

INF Flare JAW IAgua dcida

[XF Hare acido YW lihgua de lavado

G IGas acido W IAgua de Mar

FG izas combustible LA lAmina Pobre

I IGas Matural o IProcaso

LP LPG I IAzufre Liquido

HG Hidrégeno Pw iAgua potable

ING Nitrdgeno LA Wenteo

ISG iGas sulfhidrico rM‘V iAgua de lavado

ICL [Caustico M [Catalizador
L Inyeccién Quimica IWP lAgua despojada

IFL \Aceite lavado rM_ ILCO de lavado

FO \Aceite combustible WH HCO de lavado

LO IAceita lubricamte ISE odo

5L Slop

IRA IAmina Rica

H5 Vapor de Alta
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ANEXO Xl indice de costos de Nelson Farrar

NELSON-FARRAR COST INDEXES'

Refinery construction (1946 basis)
Explained in OGJ, Dec. 30, 1985, p. 145.

Aug. July Aug.
1962 1980 2014 2015 2016 2016 2017 2017

Pumps, compressors, etc.
222.5 777.3 anpilie)  EElEE  mEREE ESehE 2,366.2 2,365.3

394.7 5158 516.5 513.0 513.2 515.0 515.5
512.6 10529 10623 10356 1,035.1 1,045.1 1,046.4

Electrical machinery
189.5

Internal-comb. engines
183.4

Instruments
14.8 587.3 15336 15544 1597.5 16055 1611.7 1,593.8

618.7 13050 11,3050 12212 12212 1,221.2 1,221.2
578.1 13358 1,350.3 1,340.7 13416 13518 1,348.4
Materials component

2059 629.2 15718 14349 14031 14310 1,519.3 1,518.7
Labor component

Heat excnangeri

Misc. equip. average
198.8

. 951.9 32107 3,2938 3,395.8 3,405.7 3,468.7 3,505.5
Refinery (inflation) index
2376 8228 256652 2,560.2 2,598.7 26158 2,688.9 2,710.8

Refinery operating (1956 basis)
Explained in OGJ, Dec. 30, 1985, p. 145.

Aug. July Aug.
1962 1980 2014 2015 2016 2016 2017 2017
Fuel cost
1009 8105 12648 915.9 869.1 8826 955.6 946.1
Labor cost

939 2005 3128 3192 3396 3199 3062 3141
1239 4309 15413 15844 16245 15740 16561 16602
Productivity
Y1318 2263 4931 49701 4791 4920 5409 5286
Invest,, maint., etc.
1217 3248 9394 9480 9382 9443 9996 10077

229.2 4723 4346 409.9 407.4 4323 441.0

Wages

Chemical costs
Operating indexes? ’
Refinery
103.7 312.7 688.5 660.0 657.0 653.2 681.1 687.6

Frocess units

103.6 457.5 865.3 748.1 734.4 735.4 776.2 778.1

!These indexes are published in the first of each month and are compiled by Gary Farrar, 0GJ Contributing Editor.
“Add separate index(es) for chemicals, if any are used. Indexes of selected individual items of equipment and materials are
also published on the Quarterly Costimating page in first issues for January, April, July, and October.

Fig. Tabla para determinar el indice de Nelson Farrar hasta agosto 2017.
[Fuente: Revista Oil and Gas Journal]
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ANEXO XII Metodologia de Cércega (2014) para Estimacion de Costo Clase I

EQUIPAMIENTO = M

MATERIALES = E M= (0.6-0.7)E
Obra civil y edificios 28%
Obra metalurgica (tuberias y esctructuras) 45%
Instrumentacion 10%
Electricidad 10%
Aislamiento 5%
Pintura 2%

INGEMIERIA DE DETALLE
CONSTRUCCION

40-50% (E+M)
50-70% (E+M)

SUPERVISION CONSTRUCCION 10% (E+M)
TOTAL ISBL (Limite de baterla total)

SERVICIOS AUXILIARES 4% I1SBL
INTERCONEXIONES Y OFF-SITES 8% ISBL
GASTOS DE PUESTA EN MARCHA 3-4% ISBL
SUBTOTAL

CONTINGENCIAS 5-15% SUBTOTAL

COSTO TOTAL DE LA INVERSION

ANEXO XIII Evaluacion econ0mica de la planta

1} 1 2 2 4 B E T 2

Frecios $/Bl, LEEFIC 2015 2017 2018 2018 2020 2021 2022 2023 2024 2025
Giazolina Convencional Caribe mzas 15,5 1965 12268 12655 130,54 136,35 140,34
Mafta Catalitica Pesada 10857 12y 116,26 19,29 12376 127,75 132,55 137,855

2,800 2200 2,790 2,790 2,790 2,790 2,800 2,740
Tasa de Descuento ik
Dias de operacidn al afio 250
Volumen de produceidn, EFD BEET
Wolumen anual de produccion, barriles 2333450

Precia

Congumo anual de Agua m3 27652 165 $im3
Conzumo anual de Electricidad, WMw 728 2064 MW
Conzumao anual de quimicos, ton 1370,88 B345 $iTon

Cant operadores ]

Una por turne, mas un cubre vacaciones.

Salario anual del operador, $ano 14368
| AHOS
0 1 2 3 4 5 E T g
Ingresos, MMUSD 00000 6.5337 65337 6.5103 6.5103 6.5103 65103 65337 65103
Incrementa del valor de la produceidn E8337 E.5337 EB10Z EB10Z EB10Z EB103 EB33T E8103
Costos, MMUSD 63832 3.6829 3.6920 370012 37106 37200 37295 37391 37488
Costo Total de Inversidn 63832
st SREeT ELivary
o dmatento | AT
RIS OO G equibamente | AR
A e LT 17 AT
Costos operacionales 09360 0,3951 10043 10137 1023 10326 10422 10513
Llectnicisas R R o R T T R T
Agqus AT O Forc A AT s GOAAF SRR e
TGS AR TR RN SRR o R fificre RS R
e S e TR TR oy AT AT TR TR TR
Costa de Mantenimienta (174 del Costo de Inversidn] 00838 00633 00638 0,063% 0,063% 00838 0,0638 0,063%
Depreciacian, MMUSD 0,718 0,713 0,713 0,713 0,713 0,718 0,713 07131
Contingencias (303 del Costo de Inversidng 1914396 191436 191436 191436 191436 191436 1914396 191496
Flujr de saja Anoal [A00, MMUISD | BRI EEEA GEESE  abere  G5ITd GE0EB  a4Emd  ablz7 34796
Flujo de caja Anual Acumulado (A0, MMUSD | 63832 23143 10,7455 42727 7.7908 11,2330 14,7979 133106 17902
| Dedugcion de Impuestas (1524 | 04276 04262 04214 04200 0,436 0,471 04132 04142 |
Flujo de zaja Anual (DO, MMUSD | -B3832 31413 31335 31068 30473 30393 3,018 3,0835 3.0664
Flujo de caja Anual Acumulado (OO0, MRUSD | -B3832 -3.2419 -0,1084 29974 E,0953 9,1862 12,2671 15,3605 18,4259
Después de Impuestos
TIR, = 53.8% TIR. < 46,65
¥YAN, MMUSD $11.20 ¥AN. MMUSD $9.26
Periodo de recuperacidn, afios 0.92 Periodo de recuperacidn, afios 1,07
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Flujo de caja Anual Acumulado
(ADI), MMUSD

30.0000
20.0000 y-=352x-6:3234
> ! 2
- =1 /
.2 10.0000
=
[* %)
00000 T T T T T T T T
-10.0000 157225 ~3 35445 "5 556
ANOS

Fig. A16.1 Flujo de caja anual acumulado antes de impuesto

Flujo de caja Anual Acumulado
(DDI), MMUSD

20.0000
y =3.0997x-6.3324
v 10.0000 P
- R*=1
2
2
L O-OOOO T T T T T T T
25 3 35 4 45 5 55 6
-10.0000 -
ANOS

Fig. A16.2 Flujo de caja anual acumulado después de impuesto
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