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RESUMEN

El presente trabajo tiene como objetivo diagnosticar el equipamiento del area 1-1 para la
evaluacion de la propuesta de opciones de mejora técnica-operacionales en la Division
Territorial de Combustible de Matanzas. Se analizan las condiciones de operacion
requeridas en el sistema de bombeo y en el intercambiador IE- 205A, demostrandonse que
las bombas cavitaban producto a la obstruccion de la tuberia de succion y que el
intercambiador no lograba la temperatura requerida para el calentamiento del crudo. Se
proponen dos alternativas de mejora que consisten en: mantener el esquema segun disefio
original con la sustitucion del IE-205A por otro existente en la instalacion y agregar al
esquema original un bypass entre los intercambiadores que favorezca su posible
mantenimiento. Se evaluan ambas alternativas y se comprueba que cumplen con los
requerimientos técnicos-operacionales, ademas se comprueba la adaptabilidad del nuevo
intercambiador considerandose apropiado para ser instalado bajo las condiciones del
proceso. Se realiza una evaluacién energética y econdmica del area dando como resultado
que el consumo de vapor de los equipos de las diferentes areas analizados en operacién
simultanea excede en 15 t/h a la capacidad de generacion de vapor de la empresa y que el
proyecto de inversion del bypass puede ser considerado econdmicamente factible, pues la
relacion beneficio-coto (30736,64) es mayor que uno. Finalmente se valoran las principales
afectaciones ambientales en el area 1-1 y se obtiene que los componentes medioambientales
mas afectados son: la atmdsfera, el agua y el suelo, siendo el Gltimo valorado con un

impacto severo.



ABSTRACT

The objective of this work is to diagnose the equipment in area 1-1 for the proposal of
technical-operational improvement options in the Territorial Fuel Division of Matanzas.
The operating conditions required in the pumping system and in the IE-205A exchanger are
analyzed, showing that the pumps cavitated product to the obstruction of the suction pipe
and that the exchanger did not reach the required temperature for heating the crude oil. Two
alternatives for improvement are proposed, consisting of: maintaining the scheme
according to the original design by replacing the IE-205A with another existing one in the
installation and adding a bypass between the exchangers to the original scheme that favors
its possible maintenance. Both alternatives are evaluated and it is verified that they comply
with the technical-operational requirements to be implemented, in addition to checking the
adaptability of the new exchanger, considering it appropriate to be installed under the
conditions of the process. An energy and economic evaluation of the area is carried out,
giving as a result that the steam consumption of the equipment in the different areas
analyzed in simultaneous operation exceeds the steam generation capacity of the company
by 15 t/h an and that the investment project of the Bypass can be considered economically
feasible, since the benefit-reserve ratio (30736.64) is greater than one. Finally, the main
environmental effects in area 1-1 are assessed and it is obtained that the most affected
environmental components are: the atmosphere, water and soil, the last being valued with a

severe impact.
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INTRODUCCION

Noche y dia el mundo se halla marcado por la huella petroguimica. Esta industria esta
presente en el mundo desde 1920, hasta la actualidad; pues el petr6leo crudo es un recurso
natural no renovable considerado como uno de los de mayor porcentaje en el aporte de la

energia total que se consume en el mundo.

El petroleo liquido puede presentarse asociado a capas de gas natural, en yacimientos que
han estado enterrados durante millones de afios, cubiertos por los estratos superiores de la
corteza terrestre. En el mundo, el paso inmediato al descubrimiento y explotacion de un
yacimiento de petrdleo crudo es su traslado hacia diferentes centros de refinacion o a los
puertos de embarque con destino a la exportacién por medio de oleoductos y petroleros de
gran capacidad (Buques-Tanques), medios por excelencia para el transporte del mismo
(Martin et al., 2016).

La industria petrolera presenta dificultades a través de estos medios de transporte como
consecuencia de la alta viscosidad de los crudos extraidos. Es por esto que a nivel mundial
se aplican diferentes métodos para la dilucién del mismo como: el empleo de disolventes
organicos, mejoradores de flujo, el calentamiento y la reduccion de arrastres mediante

aditivos, entre otros.

Cuba no se queda exento de estas dificultades y para disminuir la viscosidad de los crudos
pesados emplea solo dos de los métodos antes mencionadas: método de calentamiento y
método de dilucion con liquidos reductores de viscosidad (nafta y diésel) que resultan ser

econdémicamente menos costosos que los demas.

Los intercambiadores de calor son los equipos que por lo general se emplean para aplicar el
método de calentamiento, pues tienen como funcion la transferencia de energia alcanzando
un gradiente de temperatura necesario desde el fluido caliente hacia el frio. Un mal
funcionamiento de los mismos implicaria no cumplir con los pardmetros de calidad
requeridos en el proceso de produccidn y esto a su vez demora en las operaciones de
trasiego a través de los oleoductos y en la carga y descarga de los Buques-Tanques en los

puertos; lo que repercute en el incremento de los gastos por sobreestadia.

En el afio 2020 la Division Territorial de Combustible de Matanzas (DTCM) ubicada en el
km 41/2 en la Zona Industrial del municipio de Matanzas, comienza a presentar la
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situacion antes mencionada en una de sus areas (area 1-1), la cual es la encargada del
bombeo, tratamiento y calentamiento del crudo, debido a que uno de los intercambiadores
(tubo y coraza) ubicados en ella se encuentra trabajando en mal estado técnico lo que trae

como consecuencia la sobreestadia de los Buques-Tanques en el puerto(Martinez, 2020).

Ante esta situacion se identifica como Problema: ;Como restablecer los pardmetros
operacionales de los equipos del area 1-1 mediante la evaluacion de opciones técnicas de

mejora en la Division Territorial de Combustible de Matanzas?
En vistas de dar solucién a dicho problema se plantea la siguiente Hipdtesis:

Si se diagnostica el estado técnico de los equipos del area 1-1 y se evallan opciones
técnicas de mejoras, se logrard alcanzar los pardmetros operacionales de disefio en la

Divisioén Territorial de Combustible de Matanzas.

Objetivo: Diagnosticar el equipamiento del area 1-1 para la propuesta y evaluacién de
opciones de mejora técnica-operacionales en la Division Territorial de Combustible de

Matanzas.
Objetivos especificos:

o Identificar el problema técnico-operacional del &rea 1-1 de la Division Territorial de
Combustible de Matanzas.

e Evaluar el sistema actual del area 1-1.

e Proponer opciones de mejora técnica-operacionales en el area 1-1.

e Evaluar las opciones de mejoras propuestas.

e Evaluar la factibilidad econdémica y energética para las opciones de mejoras
propuestas.

e Valorar el impacto de las afectaciones ambientales.



CAPITULO I: ANALISIS BIBLIOGRAFICO

En el presente capitulo se realiza un analisis acerca de diversos aspectos relacionados con el
petréleo. Se abordan temas generales sobre el petréleo, su origen, clasificacion y
composicion; asi como otros relacionados con el trasiego del crudo, tanto por via maritima
como terrestre a través de oleoductos y los posibles tratamientos que hacen posible este
trasiego, lo que conforma el basamento tedrico de la investigacion en cuestion. Se exponen
ademaés aspectos relacionados con los equipos de bombeo y los intercambiadores de calor

que se emplean en el proceso de transporte del crudo.
1.1. Generalidades del petréleo crudo
1.1.1. Origen y composicion del petroleo crudo

El petroleo, etimoldgicamente del griego ezéaio 0 del latin Petroleum que significa "aceite
de roca”, es una mezcla natural, homogénea y extremadamente compleja de compuestos
quimicos denominados hidrocarburos. Es de origen fosil, fruto de la transformacion de
materia organica procedente de zooplancton y algas que, depositados en grandes cantidades
en fondos anoxicos de mares o zonas lacustres del pasado geoldgico, fueron posteriormente
enterrados bajo pesadas capas de sedimentos (Quifiones, 2016). En fin, la formacion de
pozos de petroleo crudo esta dada por restos de seres vivos de hace millones de afios que se
fueron fosilizando a lo largo de los afios sumado a los movimientos continentales, lo cual
hizo que estos restos fuesen transformados por la accién de la presion, el barro, temperatura
y accion microbiana, ademas de la filtracion subterranea y la distinta composicion de los
suelos (Valdés, 2021). Coinciden con este criterio algunos autores como Garcia y Morato
(2018); Pino y Mur (2014).

Segun Cortés (2017), el petrdleo crudo se caracteriza por ser una mezcla de hidrocarburos
cuya composicion incluye desde gases disueltos en el petroleo hasta compuestos

semisolidos no volatiles que ebullen por encima de los 100 °F.

El petrdleo varia su composicion en funcion de donde se encuentre su yacimiento es por
esto que varios autores tienen criterios diferentes acerca de la misma, aunque son criterios

muy cercanos(Drozdova y Rosenberg, 2020).

Cabe mencionar que segin Barker et al. (2005) , el petréleo crudo presenta entre un 84 y

87% de carbono, entre un 11 y 14% de hidrégeno, entre el 0 y el 2% de azufre, y alrededor
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del 0,2% de nitrogeno. Por su parte Cortés (2017) coincide con Barker et al. (2005) en el
contenido de carbono e hidrégeno del crudo, sin embargo plantea que el contenido de

azufre oscila entre el 0 y el 6% y el de nitrogeno puede alcanzar hasta un 2,0%.

El autor concuerda con lo planteado por Cortés (2017) respecto a la composicion del
petroleo crudo, pues ofrece un rango mas amplio en cuanto al porcentaje del contenido de
azufre y de nitrogeno que el planteado por Barker et al. (2005).

1.1.2. Clasificacion del petroleo crudo

El petréleo crudo se clasifica atendiendo a la clase de hidrocarburos que predominan en él,
de acuerdo al contenido de azufre y atendiendo a la densidad que presenta (Scott et al.,
2007).

1.1.2.1. Segun la clase de hidrocarburos que predominan en el petréleo crudo

Petrdleos de base parafinica: son de baja viscosidad, de colores claros y bajo peso

especifico (aproximadamente 0,85 kg/L), en su composicion predominan los hidrocarburos
saturados o parafinicos. Producen abundante parafina y poco asfalto por destilacion.
Contienen mayores porcentajes de nafta y aceite lubricante (Scott et al., 2007).

Petrdleos de base nafténica: se caracterizan por contener hidrocarburos etilénicos y

dietilénicos, ciclicos o ciclanicos (llamados nafténicos), y bencénicos o aromaticos. Son
muy viscosos, de coloracion oscura y mayor peso especifico (aproximadamente 0,95 kg/L).
Generalmente contienen en gran proporcion componentes que se evaporan facilmente (Hsu
y Robinson, 2019).

Petrdleos de base asféltica: contienen ademas de carbono e hidrégeno, gran cantidad de

azufre. En la destilacién avanzada o mas completa rinden una cantidad relativamente alta
de alquitran y asfalto. Son muy viscosos, de coloracion oscura y mayor peso especifico
(aproximadamente 0,95 kg/L) (Kaewku et al., 2018).

Petrdleos de base mixta: composicion de bases intermedias, estan formados por toda clase

de hidrocarburos, saturados y no saturados (etilénicos y acetilénicos) y ciclicos (ciclanicos
0 nafténicos y bencénicos o aromaticos) (Scott et al., 2007).



1.1.2.2. Segun el contenido de azufre en el petréleo crudo

Petroleo Dulce: presenta un contenido de azufre inferior al 0,5%; por lo que su

procesamiento en la produccion de los diferentes tipos de combustibles usados en las
actividades antropogenicas no es tan dificultoso y los costos son bajos, es un petréleo de
alta calidad y por tanto su valor comercial es muy alto (Coker, 2018; Rodriguez et al.,
2017).

Petroleo Medio: es aquel cuyo contenido de azufre varia entre 0,5 y 1%.

Petrdleo Agrio: requiere de procesos mas complicados y costosos para su refinacién al

presentar en su composicion un contenido de azufre superior al 1%. Es usado mayormente
en productos destilados. Este tipo de crudo no es tan demandado en el mercado (Cortés,
2017; Gonzélez, 2016).

1.1.2.3. Segun la densidad que presenta el petrdleo crudo

Crudos livianos o ligeros: aquellos cuyas densidades oscilan entre 0,83 y 0,87 g/cm® y

gravedades entre 31,1 y 39,0 °’API (mayores de 39 °API se consideran superligeros). Estos
crudos son mas féciles de procesar y se necesitan menos operaciones, por lo tanto, son mas
cotizados y los precios son mucho mas altos (Algel y Boduszynski, 2000). Navas (2016)

coincide con estos valores respecto al crudo liviano y ligero.

Crudos medianos: aquellos con densidades entre 0,87 y 0,92 g/cm?® y gravedades entre
22,3y 31,1 °API (Algel y Boduszynski, 2000).

Crudos pesados: aquellos cuyas densidades oscilan entre 0,92 y 1,0 g/cm® y gravedades

entre 10,0 y 22,3 °API. Estos a su vez no son muy demandados en el mercado y tienen

precios bajos (Algel y Boduszynski, 2000; Speight, 2015).

Crudos extrapesados: aquellos también llamados bitumen, con densidades mayores de 1,0

g/cm?, y gravedades menores de 10,0 °API (Algel y Boduszynski, 2000).
1.1.3. Trasiego del petroleo crudo

El transporte del petréleo crudo en la industria petrolera juega un papel fundamental pues
los pozos petroliferos suelen encontrarse muy alejados de las zonas de refineria y consumo.
El petréleo crudo puede ser transportado por oleoductos y/o gaseoductos, y Buques-

Tanques. El resto de transportes como los vagones cisternas, camiones, ferrocarriles o
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barcos de cabotaje suelen utilizarse mas para distribuir productos derivados del petréleo
(Martin et al., 2016).

1.1.3.1. Transporte por oleoducto

Los oleoductos son los sistemas mas eficientes y econémicos para el transporte de petroleo
crudo y sus derivados, tanto en tierra como en mar (YAO et al., 2018). Sin embargo el
trasiego de crudo pesado y extra pesado se torna engorroso debido a su poca movilidad
ocasionada por la alta viscosidad (Martin et al., 2016).

Martin et al. (2016), también sefiala que la energia necesaria para el transporte se logra
mediante estaciones de bombeo intercaladas en la red de tuberias. EI nimero de estas
estaciones, asi como su potencia viene determinado por la viscosidad del crudo (o refinado
correspondiente), el didmetro de la tuberia, la resistencia mecénica, ademés de los
obstaculos geograficos que se puedan presentar. Coincide con este criterio (Shi et al.,
2018), quien plantea ademas que las tuberias de petréleo crudo pueden poseer una longitud
total de 3,3x105 km, las tuberias del producto una longitud total de aproximadamente 2,6
x105 km, y las tuberias de gas natural una longitud total de 1,24 x106 km.

Los oleoductos se pueden clasificar segun Martin et al. (2016) en:

e Oleoductos troncales o primarios: aquellos que transportan el crudo desde los patios

de tanques hasta los centros de almacenamiento de las refinerias y/o terminales de
embarque.

e Oleoductos secundarios: aquellos que transportan el crudo desde las estaciones

recolectoras en los campos petroleros hasta los patios de tanques.
1.1.3.2. Transporte por Buques-Tanques

Los Buques-Tanques son grandes navios que funcionan a modo de depositos flotantes,
dotados de compartimientos y sistemas especialmente disefiados para el transporte de
petréleo crudo y sus derivados. Son el medio de transporte més utilizado para el comercio
mundial del crudo a largas distancias. Algunos pueden transportar cientos de miles de

barriles e incluso millones (Boigues y Jover, 2019).



Los Buques-Tanques se pueden clasificar de acuerdo al producto que transportan en:

e Buques petroleros cruderos (Crude Oil Tankers): aquellos que transportan petréleo

crudo desde la terminal maritima del yacimiento (practicamente su lugar de origen)
hasta la propia refineria o, por razones logisticas, hasta la cabecera de un oleoducto.
También pueden transportar derivados pesados como por ejemplo el Fuel Oil, ya
que existe la posibilidad de calentarlos (Boigues y Jover, 2019).

e Buques petroleros livianeros (Product Tankers): Transportan basicamente productos

refinados tales como naftas, gasolina, kerosenes, etc. El transporte de estos
productos puede ser realizado en forma simultanea y debidamente segregados. Los
bugues mas modernos disponen de bodegas protegidas (coating) que preservan aun
mas la calidad de la carga transportada (Boigues y Jover, 2019; Vera, 2013).

El autor considera que uno de los sistemas mas eficientes econémicamente para el
transporte del petréleo crudo a largas distancias es el empleo de Buques-Tanques, debido a
la gran capacidad de producto que pueden almacenar y trasladar.

1.1.4. Tratamientos empleados para el transporte del petroleo crudo

Las altas viscosidades de los crudos pesados y extrapesados en lineas de proceso pueden
generar caidas de presion en tuberias que a su vez involucran altos consumos energeéticos en
los sistemas de bombeo; por lo que es necesario, con el fin de llevar a cabo el transporte y
procesamiento del crudo, emplear técnicas de tratamiento que reduzcan la viscosidad del
crudo (Charry, 2020).

Dentro de las técnicas de tratamiento para el procesamiento del crudo en la actualidad se
destacan: la dilucion con disolventes organicos o aceites mas ligeros, uso de mejoradores de
flujo, reduccion de arrastre mediante aditivos y el calentamiento. Otra de las técnicas de
tratamiento empleadas en el mundo es la elaboracion de una mezcla con fluidos de menor
viscosidad y costo, como el agua. Esta técnica tiene como dificultad que el agua y el
petréleo son sustancias quimicamente inmiscibles, por lo que la mezcla de ambas origina
una emulsion, sistemas que por lo general son inestables (Martin et al., 2016); criterio que

comparte (Quifiones, 2016).

En Cuba se aplican dos de los métodos antes mencionados en sus industrias petroleras para

la reduccion de la viscosidad del crudo: la dilucion y el calentamiento (Peralta et al., 2017).
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1.1.4.1. Dilucién

La dilucion es uno de los métodos de reduccién de viscosidad de crudos pesados
mas antiguos y de uso mas extensivo en la industria; tipicamente consiste en la
adicion de hidrocarburos liquidos ligeros, como condensados generados en la
produccion de gas natural, crudos ligeros, gasolina natural o nafta, al crudo pesado o
material de interés que se requiere transportar, en proporciones entre 20 a 30%. Los costos
de inversién en el desarrollo de los oleoductos y sistemas de bombeo pueden ser
significativos debido a que con esta dilucion se incrementa el volumen a transportar y la

necesidad de recuperar el solvente (Palou, 2011).
1.1.4.2. Calentamiento

Este método es el segundo més empleado en la industria petrolera para la reduccion de la
viscosidad y consiste en mantener la temperatura del crudo elevada hasta una temperatura
menor de 100 °C a partir del aislamiento de secciones de tuberia con el objetivo de permitir
su transporte (Charry, 2020). A pesar de ser una técnica muy usada no es muy eficiente ya
que, el crudo no se mantiene a una temperatura uniforme y durante el rearranque si el flujo
se detiene, el crudo podria perder tanto calor que el equipo de bombeo tendria un
requerimiento de potencia mayor. Es por esto que el calentamiento necesario debe ser a
temperaturas mayores de 50 °C, teniendo en cuenta el espacio con que se cuente para
instalar generadores y calentadores (Rojas, 2019).

1.1.5. Equipos empleados en el transporte y trasiego del petrdleo crudo

En la industria petrolera es necesario el transporte del crudo a través de un sistema de
tuberias ya sea por via maritima o terrestre, los principales equipos encargados de
suministrar la energia mecanica necesaria para que la operacion se cumpla son las bombas
o sistemas de bombas, las cuales incrementan la velocidad o la presién del fluido. Mientras
que los equipos encargados de elevar la temperatura del crudo y mantenerla a un valor
mayor de 50 °C para una mayor fluidez del mismo son los intercambiadores de calor
(Carrasco, 2012).



1.2. Sistema de bombas

Las bombas son maquinas que absorben energia mecanica y puede provenir de un motor
eléctrico, térmico, entre otros. Esta energia del motor es transformada en energia que se
transfiere a un fluido como energia hidraulica, la cual permite que el fluido pueda ser
transportado de un lugar a otro, a un mismo nivel, diferentes niveles y a diferentes
velocidades (PEMEX y CANACINTRA, 2018). Coinciden con este criterio algunos
autores como Coronado (2016); J. Rosabal y L. Garcell (2006).

Las bombas son equipos empleados para una diversidad de usos, existen bombas para uso
doméstico, hasta las que tienen alta complejidad como las bombas o sistemas de bombas

empleadas en la industria petrolera (Keter, 2019).

Segin PEMEX y CANACINTRA (2018) las bombas responden a una necesidad especifica,
por lo que presentan gran variedad de disefio, materiales y capacidades referida en la

siguiente clasificacion:
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Figura 1.1: Diagrama de clasificacion de las bombas. Fuente: (PEMEX y CANACINTRA,
2018)

1.2.1. Equipos méas empleados en el bombeo del crudo

En la industria petrolera los sistemas de bombeo o bombas se emplean cominmente para el
transporte de hidrocarburos y sus derivados, manejo de fluidos presentes en los procesos de
produccion, entre otros (PEMEX y CANACINTRA, 2018).



A nivel mundial los equipos de bombeo mas utilizados en el transporte y trasiego del crudo
en la industria petrolera son: las bombas rotatorias de desplazamiento positivo,
convenientes para trabajar con fluidos altamente viscosos, con considerable contenido de
solidos y altas presiones. La viscosidad creciente ayuda a estas bombas a perderse menos
liquido en el delizamiento del fluido, lo cual contrarresta las pérdidas por friccion y la caida
en la relacion carga-capacidad de la bomba (Mufioz, 2011).

Las bombas de mayor uso dentro los diversos tipos de bombas rotatorias de desplazamiento
positivo son las bombas de tornillo. Las mismas tienen de uno a tres tornillos roscados
convenientemente que giran en una caja fija y el flujo se establece entre las roscas de los
tornillos y a lo largo del eje de los mismos. Son las que desplazan liquido, mediante la
creacion de un desequilibrio de presiones dentro de un entorno cerrado, este desequilibrio
hace que el liquido se mueva de un lugar a otro en un intento de equilibrar la presion
(Coronado, 2016).

Segin PEMEX y CANACINTRA (2018), las bombas de tornillos son equipos con un
impulsor helicoidal que acciona uno o0 mas tornillos para generar una presion que permite el

movimiento de los fluidos axialmente.
Las bombas de tornillos se pueden clasificar de diferentes formas segun (Karassik, 2001):

e Bombas de un tornillo de cavidad progresiva: cuentan con un solo tornillo y son de

simple flujo. Presentan un namero limitado de aplicaciones.

e Bombas de doble tornillo, doble flujo: cuentan con dos tornillos bi-helicoidales,

sincronizados en su rotacion por ruedas dentadas.

e Bombas de triple tornillo, simple flujo: cuentan con un tornillo simple helicoidal

conductor y dos tornillos conjugados, conducidos.

e Bombas de triple tornillo, doble flujo: cuentan con un tornillo doble helicoidal

conductor y dos tornillos conjugados, conducidos.

1.3. Intercambiadores de calor

El proceso de intercambio de calor entre dos fluidos que estan a diferentes temperaturas y
separado por una pared solida, ocurre en muchas aplicaciones de la ingenieria. El

dispositivo que se utiliza para llevar a cabo este intercambio se denomina intercambiador
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de calor (Bergman y Lavine, 2021). Los fluidos pueden ser componentes puros o mezclas
(Ghosh, 2021).

1.3.1 Clasificacién de los intercambiadores de calor

Los intercambiadores de calor se muestran en diversas formas y tamafios, materiales de
manufactura y modelos, es por esto que segun Cabanzon (2018), los intercambiadores se
han categorizado con caracteristicas comunes para una mejor clasificacion atendiendo a: la
trayectoria de fluidos, las caracteristicas de construccion y la forma en la que el calor es
transferido.

1.3.1.1. Clasificacion atendiendo a la trayectoria de fluidos

Segun Cabanzén (2018) y Flynn et al. (2019) los intercambiadores de calor atendiendo a la

trayectoria de fluidos pueden clasificarse en:

Intercambiadores de calor de flujo paralelo: son aquellos en los cuales la distribucién de
los fluidos caliente y frio entran por el mismo extremo de la unidad, fluyen en la misma
direccién y salen por el otro extremo. La diferencia de temperatura al principio es grande y
luego decae al aumentar la distancia rapidamente y la temperatura de salida del fluido frio

nunca excede la del fluido caliente.

Intercambiadores de calor de flujo a contracorriente: son aquellos en los cuales la
distribucion del flujo es a contracorriente, donde los fluidos entran a la unidad por extremos
opuestos, fluyen en direcciones opuestas y salen por extremos opuestos. EI cambio en la
diferencia de temperaturas a lo largo de la longitud del intercambiador es menor que
cuando el flujo es en paralelo. La temperatura de salida del fluido frio puede exceder la del
fluido caliente.

Intercambiadores de calor de flujo cruzado de un solo paso: son aquellos en los cuales

un fluido dentro de la unidad circula perpendicularmente a la trayectoria del otro.

Intercambiadores de calor de flujo cruzado de pasos multiples: son aquellos en los
cuales un fluido se desplaza transversalmente en forma alternativa con respecto a la otra

corriente del fluido.
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1.3.1.2. Clasificacion atendiendo a las caracteristicas de construccion

Segun Cabanzon (2018), los intercambiadores de calor atendiendo a las caracteristicas de

construccion se pueden clasificar en:

Intercambiadores de calor tubular: generalmente son construidos por tubos circulares,
elipticos, rectangulares, redondos y planos. Son intercambiadores disefiados para presiones
relativamente altas y se utilizan principalmente para liquido-liquido y liquidos con cambio

de fase, asi como gas-liquido y gas-gas.

Intercambiadores de calor de placas: consisten en una suscesion de laminas de metal
armadas en un bastidor y conectadas de modo que entre la primera y segunda placa circule
un fluido y entre la segunda y tercera otro fluido, y asi sucesivamente. Si el fluido frio
circula por la parte delantera de la placa, el fluido caliente circula por la parte de
atras(Cuellar, 2016). Estos intercambiadores no pueden soportar altas presiones ni
temperaturas. El coeficiente de transferencia de calor es considerablemente mayor que el
alcanzado por un intercambiador tradicional de carcasa y tubos. Los intercambiadores de
calor de placas son ideales para aplicaciones en las que los fluidos tienen una viscosidad
relativamente baja y no contienen particulas. Ademas, son una eleccién ideal donde existe
un pequefio salto térmico entre la temperatura de salida del producto y la temperatura de

entrada del servicio (Gemina, 2015).

Intercambiadores de calor de tubos y coraza: son aquellos en los cuales ocurre
transferencia de calor entre dos corrientes fluidas que no se mezclan o que no tienen
contacto entre si. Un fluido circula por dentro de los tubos y el otro por el exterior (fluido
del lado de la carcasa). Se usa una amplia variedad de configuraciones en los
intercambiadores de calor de coraza y tubos, segun el desempefio deseado de transferencia
de calor, caida de presion y los métodos empleados para reducir los esfuerzos térmicos,
prevenir fugas, facil mantenimiento, soportar las presiones/temperaturas de operacion, y la
corrosion. Son el tipo de intercambiadores mas usados en la industria en general (Cuellar,
2016).

Intercambiador de calor de tipo tubo espiral: consiste en una 0 mas bobinas en forma de
espiral colocadas dentro de un depdsito, donde la transferencia de calor asociada con un
tubo en espiral es mayor que la de un tubo recto; pero la limpieza del mismo es su mayor

desventaja.
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1.3.1.3. Clasificacion atendiendo a la forma en la que el calor es transferido

Segun Cabanzon (2018), los intercambiadores de calor atendiendo a la forma en la que el

calor es transferido se pueden clasificar en:

Regeneradores: son aquellos donde el mismo espacio es ocupado alternativamente por los
gases calientes y frios entre los cuales se intercambia calor. Generalmente se emplean para
recalentar el aire de las plantas de fuerza de vapor, de los hornos de fundicién y de los
hornos de hogar abierto. Ademéas se emplean en la separacion de gases a muy bajas

temperaturas y en la produccion de oxigeno.

Intercambiadores de calor de tipo cerrado: son aquellos equipos donde la transferencia
de calor se realiza a tarvés del cuerpo que separa las dos corrientes fluidas. El cuerpo puede
ser un tubo, una placa o una pared que evite el contacto de los fluidos.

Intercambiadores de calor tipo abierto: son aquellos equipos donde la transferencia de

calor se realiza entre los fluidos permitiendo el contacto directo entre ellos.

1.3.2. Intercambiadores de calor mas empleados en la Industria del Petrdleo

Segln Bergman y Lavine (2021), a nivel mundial los intercambiadores mas empleados en
la Industria petrolera y en la Industria quimica en general son los intercambiadores de calor
de tubo y coraza, pues son intercambiadores disenados “a la orden” para cualquier
capacidad o condiciones de operacion; desde vacio hasta ultra alta presion (alrededor de
100 MPa), desde temperaturas criogénicas hasta altas temperaturas (alrededor de 1100 °C),
cualquier diferencia de temperaturas y/o caida de presion entre los fluidos, limitados solo
por el material de construccion. Ademas pueden ser disefiados para condiciones especiales
de operacion como: fluidos extremadamente viscosos, vibracion, erosion, corrosion,
mezclas multicomponentes y otros. Su tamarfio varia desde muy pequefios (0,1 m?) hasta
gigantes (100 000 m?), lo cual convierte a estos intercambiadores en los mas versatiles en

cuanto a variedad de materiales de construccion y tamafio.

Otros autores como Holman (1999), plantean que los intercambiadores de tubo y coraza no
son intercambiadores compactos. Asi que requieren un espacio considerable en la planta y
presentan elevados costos de adquisicion, instalacion y montaje. Por lo que sefiala que la

mayoria de ellos comparados con los correspondientes intercambiadores compactos son
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mas caros y deberian ser reemplazados por estos Gltimos siempre que las condiciones lo

permitan.

El autor considera que los intercambiadores de calor de tubo y coraza, son los que se
presentan mas convenientes; de acuerdo a las caracteriticas de disefio y operacion que
poseen, para su empleo en la Industria petrolera; a pesar de que pueden tener un precio de
adquisicién elevado; coincidiendo con lo planteado por Bergman y Lavine (2021).

1.3.2.1. Partes principales de un intercambiador de calor de tubo y coraza

Los componentes basicos del intercambiador de tubo y coraza son: el haz de tubos (o banco
de tubos), coraza o carcaza, cabezal estacionario, cabezal flotante, deflectores, y la placa
tubular (Flynn et al., 2019):

e Coraza o carcasa: es la envolvente del segundo fluido, y las boquillas son los puertos
de entrada y salida. Generalmente son de seccion circular y estd hecha de una placa de
acero conformado en forma cilindrica soldado longitudinalmente que contiene en su
interior un haz de tubos por donde pasa el primer fluido (Cuellar, 2016).

e Haz tubular: elemento que se encuentra en el interior de la coraza conformado por
tubos de transferencia situados paralelamente a ella. Generalmente estdn hechos de

cobre o aleaciones de acero (Tirenti, 2017).

e Placa tubular: placas perforadas donde el haz tubular remata sus extremos. Sirven
como elementos divisores entre el flujo del lado de la coraza y el flujo del lado de de
los tubos y por otra parte constituyen elementos de sujecién de los tubos (Tirenti,
2017).

e Cabezal de distribucién o estacionario: tiene como funcién recibir el fluido que
circula por el interior de los tubos, distribuirlo y recolectarlo para enviarlo fuera de él
(Tirenti, 2017).

e Cabezal flotante: consiste en un cabezal que se fija a la placa tubular flotante por
medio de pernos y un anillo dividido que tiene como funcion retornar el fluido que
circula por el interior de los tubos hacia el cabezal de distribucion. Suelen producirse

fugas debido al gran nimero de juntas que lleva este elemento (Tirenti, 2017).
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1.3.3. Vapor como medio de calentamiento

Segun Isachenko (1979), el vapor es uno de los medios de calentamiento mas usados en el
mundo y se usa de dos formas diferentes: como vapor sobrecalentado o como vapor
saturado. Al primer vapor se le suele llamar vapor vivo o directo pues generalmente se
obtiene directamente del sobrecalentador del generador de vapor y se aplica en maquinas
motrices y no en equipos de transferencia por sus altas presiones. El segundo vapor (vapor
saturado) se conoce como vapor de escape pues se obtiene como escape de las turbinas de

contrapresion.

El vapor como medio de calentamiento en ocasiones presenta algunas dificultades como las

planteadas por Flynn et al. (2019):

e EIl condensado caliente es muy corrosivo, por lo que no se debe acumular dentro del
intercambiador, pues el contacto con las partes metalicas podria causar dafios. De
ahi gue se propone que el condensado del vapor debe fluir por los tubos y no por la
coraza, debido a su poder corrosivo y el dafio que puede ocasionar en ambas partes.

e Las lineas de condensado deben conectarse con bastante cuidado. Si se usara vapor
de calentamiento a una temperatura y presion dada para calentar un fluido frio, la
temperatura de la pared del tubo estaria entre las dos, pero mas cerca a la del vapor.
Aun cuando la presion del vapor de calentamiento es inferior a la alcanzada después
del calentamiento, la presion en el lado del vapor puede descender a una presion
menor que la atmosférica, reteniendo el condensado en el calentador vy
acumuléandose en el intercambiador hasta bloquear toda la superficie disponible para

la transferencia de calor.

Se adopta un valor convencional para el coeficiente de pelicula porque los coeficientes de
transferencia de calor asociados con la condensacién del vapor son altos. Por lo que para
todos los servicios de calentamiento que empleen vapor de agua relativamente libre de aire,
se usara un valor de coeficientes de transferencia de calor 1500 Btu/h.pie?.°F para la
condensacion del vapor sin considerar su localizacion. Asi hi = ho =hi, = 1500 Btuh.pie?.°F;
donde hi, ho corresponden a los coeficientes de transferencia de calor del fluido interior y
exterior respectivamente, y hio es el valor de hi cuando se refiere al diametro exterior del
tubo (Flynn et al., 2019).
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Cuando el vapor se emplea en dos pasos del lado de los tubos, la caida de presién permitida
deberéa ser muy pequefia, menor de 10 Ib/plg?, particularmente si el condensado regresa por
gravedad a la caldera. En un sistema de regreso de condensado por gravedad, esto fluye
hacia la caldera debido a la diferencia en carga estatica entre la columna vertical de vapor y

la columna vertical de condensado (Pavlov, 1981).
1.3.4. Métodos de evaluacidn de intercambiadores de calor

Es necesario relacionar la transferencia total de calor con las temperaturas de entrada y
salida del fluido, el coeficiente global de transferencia de calor y el area superficial total
para la transferencia para predecir el rendimiento de un intercambiador de calor (Incropera
y DeWitt, 2011).

Los métodos mas usados en la evaluacion de intercambiadores de calor son:

1. Meétodo del Factor de Correccion de la Diferencia Media Logaritmica de
Temperaturas (Fr—LMTD)
2. Me¢étodo de la Eficiencia y el Nimero de Unidades de Transferencia (€ — NTU)
3. Método y—P
1. Método del Factor de Correccion de la Diferencia Media Logaritmica de
Temperaturas (Fr—-LMTD):

El proceso consiste en transferir calor de un fluido caliente a uno frio, siendo evidente que
la diferencia de temperaturas a la entrada en el intercambiador de calor serd méaxima y que
esta se reducird segun los fluidos circulen por el intercambiador, por lo que a la salida se
encontrard la menor diferencia de temperatura. Por lo tanto, dicha diferencia es variable.
Ademaés, depende de la disposicion de los tubos, del nimero de pasos y de la geometria del
equipo (Incropera y DeWitt, 2011; Towler y Sinnott, 2008).

Por otra parte McCabe et al. (1988) e Incropera y DeWitt (2011), coinciden al afirmar que
la diferencia de temperatura es mayor cuando las corrientes de proceso estan en

contracorriente, y se aumenta la velocidad de transferencia de calor.

Este método seria inexacto en su aplicacion en el caso de que el coeficiente de transferencia
de calor y el calor especifico para cada uno de los agentes portadores de calor cambien
considerablemente a lo largo de la superficie de intercambio de calor (Towler y Sinnott,

2008).
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2. Método de la Eficiencia y el Nimero de Unidades de Transferencia (¢ — NTU):

Este método se basa en determinar la cantidad de calor transferido respecto a la méxima
cantidad de calor posible a transferir durante el proceso dado (Imbert y Guillén, 2011).

Es un procedimiento ideal para evaluar el funcionamiento de un intercambiador de calor ya
existente, puesto que se emplea cuando el area de transferencia de calor y los detalles de la
construccion son conocidos. Consiste en determinar el intercambio de calor por cada grado
de diferencia de temperatura (Towler y Sinnott, 2008).

3. Método vy — P:

El método v — P combina las variables de los métodos Fr—LMTD y e-NTU. El término
se introduce como la relacion de la diferencia verdadera de temperaturas y la diferencia de
temperaturas en el cabezal frio (la diferencia entre las temperaturas a la entrada de los dos
fluidos, T1 — t1) (Towler y Sinnott, 2008).

1.3.5. Andlisis de apreciacién de un intercambiador de calor existente

La apreciacion de un intercambiador de calor ocurre cuando todas las ecuaciones
pertinentes se usan para calcular la adaptabilidad de un intercambiador existente para

ciertas condiciones del proceso (Balaji et al., 2021).

Segun Flynn et al. (2019) existen tres puntos de significacion en la apreciacion de la

adaptabilidad de un intercambiador existente para un nuevo uso:

1. ¢Qué coeficiente limpio de transferencia de calor (Uc) puede lograrse como
resultado del flujo de ambos fluidos y sus coeficientes de pelicula individuales hio y
ho?

2. Del balance de calor, del area de transferencia conocida (A), y de la diferencia
media logaritmica de temperatura (LMTD) para las temperaturas del proceso, se
obtiene un valor de disefio o coeficiente de disefio(Up). Uc debe exceder a Up
suficientemente, de manera que el factor de obstruccion (Rq4), que es una medida
del exceso de superficie, permita la operacion del intercambiador por un periodo de
servicio razonable.

3. La caida de presion para las dos corrientes no debe exceder la permitida.

Cuando se alcanzan estas condiciones, el intercambiador existente analizado es apropiado

para las condiciones de proceso para las que ha sido evaluado (Balaji et al., 2021).
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Para iniciar los calculos pertinentes el primer punto es determinar si el fluido caliente o frio
debera pasar por la coraza. No existe una regla répida para esto. Una corriente puede ser
grande y la otra pequefia, el espaciado de los deflectores puede ser tal que en cierta vez el
area de flujo del lado de la coraza sea grande. Cualquier seleccién puede corroborarse
intercambiando las dos corrientes y viendo qué arreglos proporciona los mayores valores de

Uc sin exceder la caida de presion permitida(Flynn et al., 2019).
1.3.6. Ensuciamiento u obstruccion de intercambiadores de calor

Los equipos de transferencia de calor cuando se encuentran en servicio por algin tiempo,
aumentan la resistencia a la transferencia, lo que produce que la cantidad requerida de calor
no se transfiera por la superficie original. Los sedimentos, polimeros y otros depositos que
se forman en las paredes internas y externas de los tubos de los intercambiadores de calor,
cuando éstos se encuentran en servicio, son los causantes de la resistencia a la transferencia
de calor; por lo que se puede decir que existe resistencia a la transferencia de calor debido
al ensuciamiento. Los valores que se utilizan en el disefio toman en cuenta las resistencias
que se esperan durante la operacion normal del equipo y un tiempo de servicio razonable
entre los periodos de limpieza o mantenimiento (Flynn et al., 2019; Incropera y DeWitt,
2011).

El mantenimiento adecuado de los equipos industriales, a intervalos predeterminados,
puede evitar fallos operativos que provoquen paradas de la planta e influya en un resultado
negativo del producto, con sus respectivos inconvenientes econdmicos y ambientales. Para
prevenir un suceso como este, es costumbre disefiar el equipo anticipando la deposicién de
basura e incrustaciones, introduciendo una resistencia Rq llamada factor de basura,

incrustacion o de obstruccion (Rodriguez, 2005).
1.4. Conclusiones parciales

e EIl petréleo crudo puede ser transportado por oleoductos y/o gaseoductos, y
Buques-Tanques, sin embargo son los oleoductos los sistemas mas eficientes y
econdmicos para el transporte de petréleo crudo y sus derivados, tanto en tierra
CoOmo en mar.

e Los principales equipos encargados del transporte del crudo en la industria petrolera

son las bombas o sistemas de bombas, mientras que los equipos encargados de
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elevar y mantener la temperatura del crudo para hacerlo fluir con mayor facilidad a
pesar de su alta viscocidad son los intercambiadores de calor.

Las bombas més recomendadas por la literatura para el trasiego de petréleos
pesados y sus derivados son del tipo rotatorio de desplazamiento positivo (bombas
de tornillo), mientras que, para el calentamiento de los mismos, los
intercambiadores de calor mas recomendados son los del tipo de tubo y coraza.

Para evaluar el adecuado funcionamiento de los intercambiadores de calor es
necesario determinar los factores de obstruccion en el tiempo de servicio o de
explotacion, ademés de desarrollar un analisis de apreciacion que permita
determinar si el mismo es apropiado para las condiciones del proceso para el cual ha

sido evaluado.
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CAPITULO II: MATERIALES Y METODOS

En este capitulo se realiza una descripcion del area objeto de estudio para una mejor
comprension de los calculos y andlisis a desarrollar. Se enuncian los principales problemas
técnicos en el area 1-1 o estacion Buques-Tanques de la Division Territorial de
Combustibles de Matanzas, asi como las propuestas de opciones tecnoldgicas que
garanticen la calidad requerida del proceso y el producto. Se desarrollan ademas las
metodologias adecuadas para la evaluacion del sistema de flujo, asi como la adaptabilidad
de los intercambiadores de calor. Finalmente, se plantean las metodologias de célculo
empleadas para realizar la evaluacion energética, econdémica y ambiental de las

modificaciones propuestas.

En la figura 2.1 se muestra la metodologia a seguir en el presente capitulo a través del

siguiente diagrama de blogue.

Descripcion del area objeto de estudio

\ 4

Diagnostico de la situacion actual

\4

Propuesta y Evaluacion de opciones

A

A 4 A 4

Alternativas Tecnoldgicas Variantes Operacionales

A 4

Evaluacion del sistema de flujo

Evaluacién del Intercambiador de calor

A 4

A 4
Evaluacién econdmica y energética de alternativas

Y

Valoracion de las afectaciones ambientales

Figura 2.1: Descripcién del procedimiento metodoldgico de la investigacion.

Fuente: Elaboracién propia
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2.1. Descripcion del &rea objeto de estudio

La Division Territorial de Combustibles de Matanzas (DTCM) se encuentra ubicada en la
Zona Industrial del municipio de Matanzas. La misma se encarga de la distribucion y
comercializacion de petroleo crudo y mezclas mejoradas de este. Para ello cuenta con
muelles y oleoductos, capaces estos Ultimos de trasladar el combustible a los consumidores
que asi lo requieran. Segun Ruiz (2019)esta Empresa cuenta con cuatro areas de proceso

fundamentales:

v' Area 1: Base de crudo (anexo 1)

v' Area 2: Base de suministro a las Centrales Termoeléctricas (anexo 2)
v' Area 3: Base de recepcion de crudo (anexo 3)

v' Area 4: Base en tierra (anexo 4)

A continuacion se describen cada una de estas areas (Ruiz, 2019):

Area 1: La Base de crudo esta destinada a la recepcion de petréleo crudo nativo (PCN) por
los oleoductos de Varadero (Centro) y Puerto Escondido (Occidente), asi como al
almacenamiento y entrega de PCN mejorado a Buques-Tanques con destino a diferentes
puntos del pais. Ademas, desde esta base se puede trasegar producto a la Terminal 320 (T-
320), Base en tierra (B.S.T), vagones de ferrocarriles, asi como a las areas 3 y 4. En esta
area se preparan las mezclas de PCN mejorado. La misma estd compuesta por dos subareas
fundamentales: el &rea de bombas (area 1-1) y el &rea de tanques (&rea 1-2).

El &rea de bombas se compone de:

- Tres bombas de crudo de tornillo de 600 m3/h de caudal cada una (IP-201B, IP-
201C e IP-201D).

- Dos filtros de cesta.
- Dos intercambiadores de calor de tubos y coraza (IE-205A y IE-205B).
- Un tanque de Slop con capacidad de 15 m® con su bomba de achique.

- Bombas de inyeccion de solvente y de dispersante de asfaltenos para las mezclas de

- Sistema de vapor.

- Tuberias y valvulas tecnoldgicas.
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El area de tanques se compone de tres tanques (TK-27, TK-28 y TK-29) de 30 000, 20 000
y 50 000 m?® de capacidad respectivamente.

Area 2: Esta rea estd compuesta por dos subareas fundamentales: el area de estacion de
cabecera de los oleoductos a las Centrales Termoeléctricas CTE Santa Cruz y Antonio

Guiteras (area 2-1) y el area de tanques (area 2-2).

El area de estacion de cabecera de los oleoductos a las CTE Santa Cruz y Antonio Guiteras

(2-1) se compone de:

- Una bomba de tornillo de 120 m3h de caudal que tiene facilidades operacionales
para el bombeo al oleoducto de la CTE Santa Cruz y para el Bombeo a la CTE Antonio

Guiteras.

- Dos bombas de tornillo de 101 m®h cada una de caudal para el oleoducto a la CTE

Antonio Guiteras.

- Dos bombas de tornillos de 45 m3/h cada una para el bombeo a la CTE Santa Cruz.
- Una bomba de tornillo de 90 m3/h para el bombeo a la CTE Santa Cruz.

- Un tanque de Slop de 15 m2 de capacidad con su bomba de achique.

- Tuberias y valvulas tecnolégicas.

Ademas, en esta subarea hay un intercambiador de calor para la CTE Santa Cruz y otro
para la CTE Antonio Guiteras, que calientan en crudo hasta la temperatura de 80 °C que
permite el movimiento del crudo a traves del oleoducto. También antes de las bombas de
Santa Cruz y las de Guiteras hay dos filtros cestas para cada alineacion, cuya funcién es

retener cualquier particula que contenga el crudo que pueda dafiar las bombas.

El area de tanques (2-2) se compone de:

- Dos tanques de petréleo combustible (fuel oil) (TK-30 y TK-38) de 10 000 m3 cada uno,
que reciben fuel oil directamente de los buques tanques o de la base en Tierra del
Supertanqueros. De ellos se entrega a la Terminal-320 y a los Grupos electrégenos de
Planta Marti.

- Dos tanques para almacenar nafta solvente (TK-41 y TK-42) de 5000 y 4000 m® de
capacidad respectivamente, que se utiliza en la preparacion de las mezclas para reducir la

viscosidad
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Area 3: La Base de recepcion de crudo esté destinada a la recepcion del crudo proveniente
de los pozos desde Puerto Escondido hasta Jaruco, por pailas y bitrenes que descargan a los
tanques TK-71y TK-72 por gravedad por una tuberia de 406,4 mm (16 plg). Este producto,
a su vez, es enviado por gravedad a los tanques de la Base de crudo.

Esta area estd compuesta por:

- Dos tanques (TK-71y TK-72) de 400 m3 de capacidad cada uno.

- Tuberias tecnoldgicas.

- Area de descargadero compuesta por dos bandejas para pailas

- Area de estacion de rascadores de Puerto Escondido y Varadero.

Area 4: Esta area estd destinada para la recepcion de PCN y PCN mejorado desde los
oleoductos de Varadero y Puerto Escondido o las mezclas que se preparan a partir de los
tanques de PCN con solventes. Ademas, desde los tanques de esta area se entrega producto
a los oleoductos de las CTE Antonio Guiteras y Santa Cruz, asi como a la Terminal-320 y a

los muelles Frank Pais y Bayona.
Esta area estd compuesta por:

- Cuatro tanques (TK-33, TK-34, TK-35 y TK-36) de 10 000 m? capacidad cada uno,
utilizados para almacenar el crudo que se entrega a las CTE.

- Un tanque (TK-37) de 50 000 m® de capacidad para la carga de Buques tanque s por
gravedad

- Tuberias y valvulas tecnoldgicas.
2.2. Diagnostico de la situacion actual

En el area 1-1 o area de bombas se han presentado inconvenientes con el deterioro de los
equipos instalados, lo que ha provocado problemas de cavitacion de las bombas y que no se
alcance la temperatura de salida de los intercambiadores de calor. Esto ha influido en el
tiempo de trasiego de la carga y el aumento de los costos por concepto de sobrestadias de

los Buques-Tanques.

Ante esta situacion un grupo de expertos de la Division, integrado por técnicos de las
diferentes areas y especialidades, se dio a la tarea de diagnosticar y analizar la

problematica, e identificaron las posibles causas de dichas dificultades.
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2.3. Propuesta de opciones para la mejora técnico operacional
Luego de identificar el problema, se proponen dos modificaciones técnicas (alternativas):

Au- Sustitucion del Intercambiador averiado en el disefio original.

A,- Esquema tecnoldgico con sistema de bypass en los intercambiadores.

Para cada alternativa se valoran dos variantes operacionales (V)que responden al rango de
operacion de la planta para los flujos extremos (maximo y minimo) con el objetivo de

valorar el comportamiento de la propuesta en los puntos criticos de operacion:

1. V:i- Flujo minimo de operacion

2. V2- Flujo méximo de operacion
Las combinaciones de las alternativas técnicas con las variantes operacionales dan como
resultados las tres opciones técnico-operacionales que se muestra en la tabla 2.1 y la figura
2.2.

Tabla 2.1 Opciones técnico-operacionales a evaluar

Alternativas Variantes
V1 V2
Au(original) Opciéon 1 - A1 V1 Opcién 2 - A1 V2
Az (bypass) Opcidn 3 - A2V1 -

Fuente: elaboracion propia
Vl O1
A <
V2 O2

A, Vi 0,

Figura 2.2. Alternativas-Variantes-Opciones propuestas. Fuente: Elaboracion propia

En este analisis no se considera la opcion A2V (V2-flujo maximo) ya que en la alternativa
con bypass se prevé trabajar con flujo minimo, lo que implica solo el uso de un equipo de

bombeo y de un intercambiador de calor.

A cada una de estas opciones se le realiza la evaluacion del sistema de flujo y de la

adaptabilidad del intercambiador a instalar.

24



2.4. Evaluacion de la factibilidad técnica-operacional

Para evaluar la factibilidad técnica-operacional de la propuesta se evalla: 1- el sistema de
flujo y 2- la adaptabilidad del intercambiador de calor para cada una de las opciones.

En cualquiera de las opciones evaluadas es necesario definir si el sistema de flujo instalado
satisface las condiciones operacionales cumpliendo con los requisitos técnicos requeridos y
si los intercambiadores de calor disponibles que se proponen pueden ser adaptados para su
NuUevo uso.

2.4.1. Procedimiento para la evaluacion del sistema de flujo

Para evaluar el sistema de flujo es necesario y suficiente que se cumplan cuatro factores
fundamentales:
e Que la carga neta de succion positiva (NPSH) del sistema sea mayor que el
NPSH requerido por el fabricante de la bomba (NPSHb<NPSH), pues de lo
contrario dicha bomba cavitaria
e Que el NPSH del sistema sea positivo (NPSH>0)
e El caudal (g) de operacion debe estar dentro del rango de operacion de la bomba

(ab>q)

e Que la carga de la bomba (H) que necesita el sistema sea la correspondiente al
caudal requerido segun la curva de la bomba dada por el fabricante de la misma
(Hb>H)

Donde:

gb: Flujo méaximo de disefio de la bomba.
NPSHb: Carga neta de succion positiva de la bomba.
Ambos se determinan a partir de los datos brindados por el fabricante (Catalogo)

g, H y NPSH representan los mismos parametros, pero calculados para el sistema de flujo

instalado.

En caso de que alguno de estos factores no se cumpla, se hace necesario seleccionar otro
equipo de bombeo capaz de satisfacer dichos requerimientos, o en su defecto, variar las
condiciones operacionales de manera tal que posibilite a las bombas instaladas cumplir con

los requisitos antes mencionados y con el objetivo de la operacion.
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Carga Neta de Succion Positiva (NPSH):

Para determinar el NPSH del sistema se emplea la siguiente expresion (J. M. Rosabal y L.
Garcell, 2006):

NPSH = 5=t 2.1)
p.g

Donde:
Ps: Presion de entrada o de succién de la bomba, (Pa)
Pv: Presion de vapor del fluido a la temperatura de trabajo, (Pa)

o Densidad del fluido a la temperatura de trabajo, (kg/m®)
g : Aceleracion de la gravedad, (m/s?)

La presion de entrada o de succion de la bomba se determina a través de un balance de
energia mecénica una vez analizado el sistema de flujo correspondiente, empleando para

ello la ecuacion siguiente (J. M. Rosabal y L. Garcell, 2006):

2 2
A +i+H:zz+%+&+thH 2.2)
29 g 20 pg

Donde:

H: Carga de la bomba requerida por el sistema, (m)

hf . pérdidas de energia por friccion en el sistema, (m)
v1 Yy V2: Velocidad del fluido en los puntos 1y 2, (m/s)
z1y z2: Altura con respecto al nivel cero de la horizontal en los puntos 1y 2, (m)

P1y P2: Presion del fluido en los puntos 1y 2, (Pa)

0y, Coeficientes de energia cinética en funcion del régimen de flujo
Para Re< 2100: Régimen de flujo laminar, a=2

Para 2100 <Re< 4000: Régimen de flujo de transicién, 1,03< «r<1,08
Para Re > 4000: Régimen de flujo turbulento, =1

Dicha ecuacidn se aplica entre dos puntos cualesquiera del sistema, siempre y cuando uno

de los puntos coincida con la entrada o succion de la bomba.
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Ubicando el segundo punto a la entrada de la bomba donde Hb=0, y despejando la presion
de succidn de la ecuacién de la energia mecénica se obtiene:

aV.” aV,’ P
P — R R Y 2.3
s pg[ 1 2 29 2g 9 12} ( )

Conociendo el flujo de operacion (q) y didmetro de la tuberia (D), la velocidad del fluido
puede determinarse mediante la expresion siguiente (J. M. Rosabal y L. Garcell, 2006):

4
V= qu (2.4)
El nimero adimensional de Reynolds puede ser obtenido mediante la ecuacién 2.9 de J. M.
Rosabal y L. Garcell (2006).

Las pérdidas por friccion totales del sistema se determinan como:

> hf =hf,, . +hf_. . +hf

accesorios equipos

(2.5)

Las pérdidas por friccion en la tuberia (hfwneria) Se calculan mediante la siguiente
ecuacion(J. M. Rosabal y L. Garcell, 2006):

Lv?

hf  ..=f—
tuberia 29D

(2.6)

Donde:

L: Longitud de la tuberia, (m)

g: valor de la aceleracion de la gravedad, (m/s?)

f: Factor de friccién, depende del régimen de flujo.

Para flujo laminar el factor de friccidn se determina como:

_ 64

fo"
Re

2.7)

Para régimen turbulento, el factor de friccion puede determinarse mediante la figura 3.9 de
J. M. Rosabal y L. Garcell (2006), en funcion del nimero de Reynolds (Re) y de la

rugosidad relativa (&).

La rugosidad relativa depende de la rugosidad absoluta (e) y del diametro interno de la

tuberia, y se determina mediante la expresion:

825 (28)

27



La rugosidad absoluta (e) puede encontrarse en la tabla 9 de J. M. Rosabal y L. Garcell
(2006).

Las pérdidas por locales o de forma en los accesorios se calculan como:

sccesorios™ 5
El valor del coeficiente de resistencia local (Kji) para flujo turbulento y laminar puede ser
determinado en la tabla 3.1 y la figura 3.24 de J. M. Rosabal y L. Garcell (2006)
respectivamente. Cada tipo de accesorio tiene un valor de este coeficiente.

ht (2.9)

Las propiedades fisicas del fluido pueden ser obtenidas en tablas y figuras reportadas por
Perry (1999).

Las pérdidas de friccion en equipos se determinan en funcion de la caida de presion por la

siguiente expresion (Rosabal y Garcell, 2006):

APeq
g

hfequipos (2-10)

La caida de presion (APeq, Pa), de los equipos instalados en el sistema de flujo (filtros e
intercambiadores de calor), se determina a partir de los datos brindados por el fabricante

(Catalogo).
Carga de la bomba para el sistema (H):

El célculo de la carga de la bomba requerida por el sistema se obtiene de despejar H del
balance de energia mecanica (ec 2.2), segun el procedimiento anteriormente descrito. Dicho
procedimiento se aplica entre dos puntos cualesquiera del sistema de flujo (entre los que
esté incluida la bomba), para los cuales se conozcan los datos de altura, velocidad y
presion. Se propone que el punto de referencia inicial sea en la superficie del crudo del
tanque de almacenamiento (TK-27, TK-28 y TK-29) hasta el punto de referencia final,

ubicado en la descarga del sistema que alimenta a los Buques.
2.4.2. Procedimiento para la evaluacion de intercambiadores de calor

Para la determinacion de la adaptabilidad de los calentadores disponibles para su nuevo uso
bajo las condiciones actuales del proceso (apreciacion), se emplea la metodologia planteada
por Flynn et al. (2019). El uso de ecuaciones empiricas hace necesario el empleo de

unidades del Sistema Inglés.
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Condiciones de significacion para la apreciacion de la adaptabilidad de los

intercambiadores

Es necesario determinar si se cumplen las condiciones de significacion en la apreciacion de
la adaptabilidad de los intercambiadores de calor existentes para su nuevo uso. Segin Flynn

et al. (2019) estas condiciones son las siguientes:

- El coeficiente total limpio de transferencia de calor (Uc) debe exceder al coeficiente
total de disefio (Up) suficientemente, de manera que el factor de obstruccion, que es una
medida del exceso de superficie, permita la correcta operacion del calentador por un

periodo de servicio razonable.

- El factor de obstruccion (Rq) calculado debe ser mayor que el factor de obstruccion
(Raq) requerido.

- La caida de presion permitida para las dos corrientes no debe excederse.

Cuando estas condiciones han sido alcanzadas, el intercambiador en existencia es apropiado
para las condiciones de proceso para las que ha sido evaluado.

2.4.2.1. Evaluacion de la adaptabilidad de un intercambiador de calor existente
1. Condiciones de proceso requeridas

Las condiciones de proceso que se requieren son:

Para el fluido caliente: T1, T2 0 Ac (Si es vapor), W, C, s, W, k, Rg, AP
Para el fluido frio: ty, t2, w, ¢, S, I, K, Ra, AP

Donde:

T, T2: Temperaturas de entrada y salida del fluido caliente, (°F)

ty, t2: Temperaturas de entrada y salida del fluido frio, (°F)

W: Flujo masico del fluido caliente, (Ib/h)

w: Flujo masico del fluido frio, (Ib/h)

C: Calor especifico del fluido caliente, [Btu/(Ib)(°F)]

c: Calor especifico del fluido frio, [Btu/(Ib)(°F)]

Ac: Calor latente de condensacion del vapor, (Btu/lb)

s: Gravedad especifica

W Viscosidad del fluido, [Ib/(pie)(h)]
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k: Conductividad térmica, [Btu/(h)(pie?)(°F/pie)]

Rd: Factor de obstruccion, [(h)(pie?)(°F)/Btu]

AP: Caida de presion, (Ib/plg?)

2. Datos de disefio requeridos del intercambiador de calor
Los datos de disefio del intercambiador de calor que se requieren son:

- Parael lado de la coraza: Didmetro interior, Espaciado de los deflectores, Pasos.
- Para el lado de los tubos: Numero y longitud, Didmetro exterior, BWG, Arreglo,

Pasos.
3. Balance de calor

El calor intercambiado en el equipo por ambos fluidos se determina asumiendo que no hay
pérdidas de calor por estar aislados térmicamente los intercambiadores:

Q=W.4 =wc.(t,-t) (2.11)
Donde:
Q: Calor absorbido por el petréleo crudo o cedido por el vapor, (Btu/h)

Segun Flynn et al. (2019), las pérdidas por radiacion de los intercambiadores usualmente

son insignificantes comparadas con la carga térmica transferida en el equipo.

El calor latente de condensacion del vapor (Ac) puede determinarse en la tabla 7 de Flynn et
al. (2019).

Se considera el calor especifico del crudo (c) igual a 0,47 Btu/Ib°F, segin Ruiz (2019).
4. Determinacion de la diferencia verdadera de temperatura

La diferencia verdadera de temperatura entre las dos corrientes puede ser calculada a partir

de ecuacion siguiente:

At=LMTD.F, (2.12)
Donde:

At : Diferencia verdadera de temperatura entre las dos corrientes, (°F).

LMTD: Media logaritmica de la diferencia de temperatura, (°F).

Fr: Factor de diferencia de temperatura, (adimensional).
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De acuerdo a lo planteado por Flynn et al. (2019), para flujos a contracorriente Fr es
aproximadamente igual a la unidad, de ahi que:

At = LMTD (2.13)

De acuerdo a lo planteado por Bergman y Lavine (2021), como que el vapor es un fluido
que se condensa isotérmicamente, la diferencia verdadera de temperatura Aty la LMTD son
idénticas.

La media logaritmica de la diferencia de temperatura puede ser calculada como:

_ (Tl_tz)_(Tz_tl)
LMTD = STt (2.14)
(Tz _t1)

5. Calculos para el lado de los tubos

Fluido caliente: Vapor saturado.

Segun Flynn et al. (2019), al ser corrosivo el condensado del vapor, es recomendable que
en el calentamiento el vapor fluya por los tubos del calentador y no por la coraza, de forma

tal que no se dafien ambos.
a) Determinacion del &rea de flujo

El area de flujo para el lado de los tubos se determina mediante la expresion:

N,.a,
=ttt 2.15
% 144n ( )
Donde:

a,: Area de flujo, (pie?)
a.” : Area de flujo por tubo, (plg?)
N, : Ndmero de tubos

n : NUmero de pasos en los tubos
El area de flujo por tubo puede determinarse en la tabla 10 de Flynn et al. (2019).
b) Célculo de la velocidad masica

La velocidad maésica del vapor queda expresada como:

g - (2.16)
a,
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Donde:

G, : Velocidad masica del vapor en los tubos, [Ib/(h)(pie?)]
W : Flujo masico de vapor, (Ib/h)

a, : Area de flujo, (pie?)

c) Determinacion del diametro interior de los tubos

El didmetro interior de los tubos (D, pie) puede determinarse en la tabla 10 de Flynn et al.
(2019).

d) Calculo del nimero de Reynolds

Una vez determinado el didmetro interior de los tubos y la velocidad mésica del vapor, el

namero de Reynolds para el lado de los tubos queda expresado de la siguiente forma:

Re, = DG (2.17)

U

Donde:
D : Didmetro interior del tubo, (pie)

G, : Velocidad masica del vapor en los tubos, [Ib/(h)(pie?)]
- Viscosidad del vapor a T,, [Ib/(pie)(h)]
T, : Temperatura promedio del fluido caliente, (°F)

La viscosidad del vapor a T, puede ser determinada mediante la figura 15 de Flynn et al.
(2019).
e) Determinacién del coeficiente de transferencia de calor

De acuerdo a lo planteado por Pavlov (1981)los coeficientes de transferencia de calor
asociados con la condensacién del vapor son altos, por lo que se adopta un valor
conservador convencional para el coeficiente de pelicula, puesto que este nunca es la

pelicula controlante. Para todos los servicios de calentamiento que empleen vapor de agua
relativamente libre de aire, se usara un valor de h =h, =h =1500 Btu/(h)(pie®)(°F) para la
condensacion del vapor sin considerar su localizacion.

Donde hi, ho: coeficientes de transferencia de calor del fluido interior y exterior
[Btu/(h.pie2.°F)]
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f) Determinacion de la temperatura de la pared del tubo

La temperatura de la pared del tubo puede ser calculada como:

h
t =t ° (T —t 2.18
w a+hio+h0( a a) ( )

Donde:

t,: Temperatura de la pared del tubo, (°F)

t. : Temperatura promedio del fluido frio (crudo), (°F)

T, : Temperatura promedio del fluido caliente (vapor), (°F)

h, : Coeficiente de transferencia de calor del fluido exterior (crudo), [Btu/(h)(pie?)(°F)]

h,: Coeficiente de transferencia de calor del fluido interior (vapor) referido al diametro
exterior del tubo, [Btu/(h)(pie?)(°F)]

6. Célculos para el lado de la coraza

Fluido frio: Petroleo crudo.

a) Determinacion del &rea de flujo

El area de flujo para el lado de la coraza se determina mediante la expresion:

DIC'.B
a =

2.19
® 144.P. ( )
R =C+d, (2.20)
Donde:

a,: Area de flujo, (pie?)
DI : Didmetro interior de la coraza, (plg)

C’: Seccidn libre entre tubos, (plg)

B : Espaciado de los deflectores, (plg)

P, : Espaciado de los tubos, (plg)

d, : Diametro exterior de los tubos, (plg)
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b) Célculo de la velocidad masica
Conociendo el flujo masico de crudo (w) y el area de flujo para el lado de la coraza (a,), la
velocidad masica del crudo (G,) queda expresada segin la ecuacion 2.15.

c) Determinacion del didmetro equivalente

El didmetro equivalente para el lado de la coraza puede determinarse en funcion del tipo de

arreglo dispuesto en el cabezal de los tubos.

Para arreglo en cuadro:

alp2_ xd,?
(P -
d - 2.21)

¢ 7d

0

Para arreglo en triangulo:

2
4.(1PT.0,86PT _1xd, j
2 4
d =

2

(2.22)

1zzdo
2

Donde:

d, : Diametro equivalente, (plg)
d, : Didmetro exterior de los tubos, (plg)

P, : Espaciado de los tubos, (plg)

Los didmetros equivalentes para los arreglos comunes se incluyen en la figura 28 de Flynn
et al. (2019), y pueden ser determinados en dicha figura a partir del diametro exterior de los

tubos (d,) y del espaciado entre tubos (R ).
d) Calculo del numero de Reynolds

Una vez calculado el diametro equivalente (De, pie) y la velocidad masica del crudo (Gs),

el niumero de Reynolds para el lado de la coraza queda expresado segun la ecuacion 2.16.
La viscosidad del crudo a t, (temperatura promedio del fluido frio) puede determinarse

segun el software de Riveiro (2004).
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e) Determinacion del factor de transferencia de calor
El factor de transferencia de calor ( j,,) puede ser determinado a partir del namero de
Reynolds (Re,) en la figura 28 de Flynn et al. (2019).

f) Determinacion del coeficiente de transferencia de calor

La relacion entre la razon de viscosidad y el coeficiente de transferencia de calor del fluido

exterior queda expresada de la forma siguiente:

h . Kk (cu)?

h _ m-—-(—”j 2.23)
¢S De k

Donde;

h, : Coeficiente de transferencia de calor del fluido exterior, [Btu/(h)(pie?)(°F)]
¢.: Razon de viscosidad en la coraza, (adimensional)

J,, : Factor de transferencia de calor, (adimensional)

D, : Diametro equivalente, (pie)

- Viscosidad del crudo a t,, [Ib/(pie)(h)]

k : Conductividad térmica del crudo a t_, [Btu/(h)(pie?)(°F/pie)]

c: Calor especifico del crudo, [Btu/(1b)(°F)]

La conductividad térmica del crudo se obtiene a partir de la figura 1 de Flynn et al. (2019)

en funcion de los grados API y la temperatura promedio.

La razdn de viscosidad se expresa como:

g - [iJ | 224

Donde:

- Viscosidad del crudo a t,, [Ib/(pie)(h)]
H,, - Viscosidad del crudo a la temperatura t,,, [Ib/(pie)(h)]

t,: Temperatura de la pared del tubo, (°F)
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Una vez determinada la relacion entre el coeficiente de transferencia de calor y la razén de
viscosidad, asi como el valor de esta Ultima, el coeficiente de transferencia de calor

corregido para el crudo queda expresado como:
h =-2.¢ (2.25)

7. Determinacion del coeficiente total limpio de transferencia de calor

La expresion para determinar el coeficiente total limpio de transferencia de calor es la que
sigue:

h. .h
U = e 2.26
TR (2.26)

Donde:
U, : Coeficiente total limpio de transferencia de calor, [Btu/(h)(pie?)( °F)]

8. Determinacion del coeficiente total de disefio de transferencia de calor

El coeficiente total de disefio de transferencia de calor se determina mediante la expresion:

Q

U, =—>= 2.27
® ALMTD (2.27)

Donde:
U, : Coeficiente total de disefio de transferencia de calor, [Btu/(h)(pie®)( °F)]
Q: Calor absorbido por el petrdleo crudo o cedido por el vapor, (Btu/h)

LMTD: Media logaritmica de la diferencia de temperatura, (°F)
A: Area de transferencia de calor, (pie?)

El &rea de transferencia de calor est4 dada por:

A=a".L.N, (2.28)
Donde:

L : Longitud de los tubos, (pie)

N, : Nimero de tubos

a’ : Superficie externa por pie lineal, (pie)
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La superficie externa por pie lineal puede ser determinada en la tabla 10 de Flynn et al.
(2019).

9. Determinacion del factor de obstruccion
La expresion para el calculo del factor de obstruccion es la siguiente:

_Uc _UD

R, =
U.U,

(2.29)

Donde:

R, : Factor de obstruccion, [(h)(pie®) (°F)/Btu]

El factor de obstruccion requerido puede ser determinado en la tabla 12 de Flynn et al.
(2019).

10.Determinacién de la caida de presion para el lado de los tubos

La caida de presion para el lado de los tubos se determina como:

AR =AP +AP. (2.30)
Donde:

AP, : Caida de presion para el lado de los tubos, (Ib/plg?)

AP, : Caida de presion en los tubos, (Ib/plg?)

AP : Caida de presion de retorno o pérdida de regreso, (Ib/plg?)

La caida de presion en los tubos viene dada por la ecuacion:

~ fGALn
' 5,2210°Dsg

(2.31)

Donde:

f : Factor de friccion para el lado de los tubos, (pie?plg?)
G, : Velocidad masica del vapor en los tubos, [Ib/(h)(pie?)]
L : Longitud del tubo, (pie)

n : NUmero de pasos en los tubos

D : Diametro interior del tubo, (pie)

s : Gravedad especifica del vapor
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¢,: Razon de viscosidad en los tubos, (adimensional)

Para el vapor, segin Flynn et al. (2019), la caida de presion a través de un intercambiador

debe calcularse tomando la mitad de la caida de presion calculada de la forma usual.

Las correlaciones graficadas para obtener el factor de friccion f para el lado de los tubos,

aparecen en la figura 26 de Flynn et al. (2019).

La razon de viscosidad en los tubos se expresa como:

4 = (i} | (2.32)
1,

Donde:
- Viscosidad del vapor a T,, [Ib/(pie)(h)]
u,, - Viscosidad del vapor a la temperatura t,,, [Ib/(pie)(h)]

La gravedad especifica del vapor se determina mediante la expresion:

£
s=-"1r 2.33

62,5 ( )
Donde:

p, : Densidad del vapor, (Ib/pie®)

La densidad del vapor se obtiene de la expresion:

1

Py == (234)
1))

Donde:

v : Volumen especifico del vapor, (pie®/Ib)
El volumen especifico del vapor puede obtenerse de la tabla 7 de Flynn et al. (2019).

De acuerdo a lo planteado por Flynn et al. (2019), al fluir de un paso al otro, pasando por el
carrete y el cabezal flotante, el fluido cambia de direccién bruscamente. Este cambio de
direccion introduce una caida de presion adicional llamada caida de presion de retorno o
pérdida de regreso, y se consideran cuatro cabezas de velocidad por paso como pérdida.

La caida de presion de retorno viene dada por la ecuacion:
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_4n Vv

AP —
S 29

r

(2.35)

Donde:

n: NUmero de pasos en los tubos

s : Gravedad especifica del vapor

V : Velocidad, (pie/s)

g : Aceleracion de la gravedad, (pie/s?)

La cabeza velocidad V?/2g se encuentra graficada contra la velocidad masica en la figura
27 de Flynn et al. (2019).

Segun Pavlov (1981) y Flynn et al. (2019), cuando el vapor se emplea en dos pasos del lado
de los tubos, la caida de presion permitida debera ser muy pequefia, menor de 10 Ib/plg?,

particularmente si el condensado regresa por gravedad a la caldera.
11. Determinacion de la caida de presion para el lado de la coraza

La caida de presion a través de la coraza de un intercambiador, segun lo planteado por
Flynn et al. (2019)es proporcional al nimero de veces que el fluido cruza el haz entre los

deflectores. También es proporcional a la distancia a través del haz, cada vez que lo cruza.

La ecuacion isotérmica de la caida de presion en la coraza, para fluidos que se calientan o

enfrian y que incluye las pérdidas de entrada y salida es:

2
AP, = f.G?.Dg(N+1)

T 5,22.1010.D,.5.0; (2.36)

Donde:

f . Factor de friccion para el lado de la coraza, (pie?/plg?)
G, : Velocidad masica del crudo en la coraza, [Ib/(h)(pie?)]
N +1: Ndmero de cruces

D, : Diametro interior de la coraza, (pie)

D, : Diametro equivalente, (pie)

s : Gravedad especifica del crudo.

¢.: Razon de viscosidad en la coraza, (adimensional)
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La gravedad especifica del crudo puede determinarse en la figura 6 de Flynn et al. (2019)
en funcién de los grados API y la temperatura promedio.

El ndmero de veces que el haz se cruza (N +1) se determina a partir de la expresion

siguiente:

N +1=12% (2.37)

Donde:

N: NUmero de deflectores

L : Longitud de los tubos, (plg)

B : Espaciado de los deflectores, (plg)

Las correlaciones graficadas para obtener el factor de friccion f para el lado de la coraza,
aparecen en la figura 29 de Flynn et al. (2019).

2.5. Evaluacion energética de alternativas

Teniendo en cuenta las modificaciones técnicas-operacionales propuestas, se realiza una
evaluacion energética para determinar si los dos generadores de vapor instalados resultan
suficientes para satisfacer la demanda de vapor de las alternativas. Al ser imprescindible la
utilizacion de cantidades bien definidas de vapor para la manipulacién del crudo, resulta
evidente la necesidad de realizar esta evaluacion. Por tanto, se procede a calcular el
consumo de vapor teorico de cada intercambiador de calor y compararlo con la capacidad
de produccion de generadores de vapor instalados, debido a la simultaneidad de las
operaciones.

Para el célculo del consumo de vapor tedrico de cada intercambiador de calor se realiza un

balance de energia en dichos equipos, el cual queda expresado como:

chd = Qabs + Qperd (238)
Donde:

Q.. : Calor cedido por el vapor, (kJ/h)
Q.. : Calor absorbido por el petréleo crudo, (kJ/h)

Q.. - Calor perdido, (kJ/h)
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Considerando que no existen pérdidas de calor debido a que los intercambiadores se
encuentran aislados térmicamente, y que todo el calor cedido por el vapor es absorbido por

el petrdleo crudo, el balance de energia resulta:

chd = Qabs (239)

El calor absorbido por el petroleo crudo se determina como:
Q. =W.Cp.At (2.40)

Donde:
w : Flujo de petroleo crudo, (kg/h)
Cp : Calor especifico del petréleo crudo, (kJ/kg°C)

At : Diferencia de temperatura del petréleo crudo, (°C)

Se considera el calor especifico del crudo igual a 0,47 kcal/kg°C (1,97 kJ/kg°C), segun Ruiz
(2019).

El flujo de vapor requerido se determina a partir del despeje del mismo en la ecuacion
siguiente:

Qe =W.A (2.41)

Donde:

W : Flujo de vapor, (kg/h)

4. Calor latente de condensacion del vapor, (kJ/kg)

El calor latente de condensacion del vapor (Ac) puede determinarse en la tabla 7 de Flynn et
al. (2019).

2.6. Evaluacion economica de las alternativas técnicas

Como las alternativas tecnoldgicas propuestas requieren de inversiones para la adquisicion
de los equipos y accesorios necesarios, debe realizarse una evaluacion econémica que

permita valorar la factibilidad de la inversién a realizar.

La factibilidad econdmica de las alternativas se determina a partir del Método Beneficio-
Costo (B/C).

Para el analisis y evaluacion econdmica de las alternativas se tiene en cuenta que si B/C es

mayor que 1, la alternativa evaluada es econémicamente ventajosa.
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Los beneficios de las propuestas se traducen en evaluar las ganancias (G) que cada una de
las alternativas aporta a la DTCM, y los costos son aquellos en los que se incurren por

concepto de amortizacion de la inversion (A).

La relacion beneficio-costo para cada alternativa se determina a partir de la siguiente

ecuacion:

2.6 2.42
c T 7 (2.42)

Donde:

G — Ganancia de la alternativa ($)

A — Amortizacion de la inversion (%)

Beneficios:

Para conocer la ganancia (G) de cada alternativa se utiliza la siguiente ecuacion:
G=VP—CP (2.43)
Donde:

CP - costo de la produccion ($/a)

VP - valor de la produccion ($/a)

El costo de la produccion (CP)esta constituido por los costos fijos (CF) y costos variables
(CV).

CP=CF+CV (2.44)
Donde:

CF: costos fijos ($/a)

CV: costos variables ($/a)

El valor de la produccion (VP) depende del volumen de la produccion (N) y el precio

unitario del producto (pup):

VP=N * pup (2.45)
Donde:

N: volumen de produccion (t/4)

pup: precio unitario del producto ($4)
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Costos:

Los costos asociados a la amortizacion de la inversion se determinan por la siguiente

expresion:
A=1a (2.46)

Donde:

A: Amortizacion ($/a)

Ia: Inversion de la alternativa (3$)
t: tiempo de vida util (afios)
Inversion

- Alternativa 1: la Inversion de esta alternativa es el costo del intercambiador que se

proponen instalar.
la1=Cic (2.47)
Donde:
Ia1: Inversion Alternativa 1 ($)
Cic: Costo del Intercambiador de calor ($)

- Alternativa 2: la inversion corresponde al costo del intercambiador y los costos

asociados a tuberias, accesorios e instrumentos de medicién del sistema de bypass
la2= Cic+ ZCub + XCacc + ZCinst (2.48)
Donde:
Ia2: Inversion Alternativa 2 ($)
Cub: Costo de las tuberias del sistema de bypass ($)
Cacc: Costo de los accesorios (3)
Cinst: Costo de los instrumentos de medicion ($)
2.7. Valoracion del impacto de las afectaciones ambientales

La valoracion del impacto de las afectaciones ambientales en el area 1-1 se realiza a través

de la elaboracion de una Matriz de Importancia.
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En la elaboracion de la Matriz de Importancia se desarrolla una valoracion cualitativa a
partir de determinar el valor de la importancia del impacto segln la metodologia propuesta
Conesa (1997).

La importancia del impacto viene representada por la siguiente expresion:
| =+ [3In + 2EX + MO + PE + RV +SI + AC + EF + PR + MC] (2.49)
Donde:

I: Importancia

+: Signo del impacto

In: Intensidad (grado de destruccion)

EX: Extension (area de influencia)

MO: Momento (plazo de manifestacion)

PE: Persistencia (permanencia del efecto)

RV: Reversibilidad.

SI: Sinergia (potenciacién de la manifestacion)
AC: Acumulacion (incremento progresivo)
EF: Efecto (relacion causa efecto)

PR: Periodicidad (regularidad de la manifestacion)

MC: Recuperabilidad (reconstruccion por medios humanos)

No todos los impactos tienen la misma importancia o la misma magnitud. Asi el impacto
puede ser irrelevante, moderado, severo y critico. Segun Conesa (1997) cuando la
importancia del impacto, calculado segun la ecuacién anterior, toma valores inferiores a 25,
el impacto se considera compatible con el sistema o irrelevante (I), entre 25 y 50 se
considera moderado (M), entre 50 y 75, es severo (S) y cuando ya es mayor de 75, el

impacto es sumamente critico (C).

La descripcion de cada una de las variables aparece en el anexo 5.
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CAPITULO lIl: ANALISIS DE LOS RESULTADOS

En el presente capitulo se analizan los resultados obtenidos a partir de los calculos
realizados y de la evaluacion técnica-econémica de las modificaciones tecnoldgicas

propuestas.

3.1. Diagnostico de la situacion actual

3.1.1. Diagnostico técnico del area de bombeo e intercambiadores de calor (1-1)

El &rea de bombeo es la encargada de bombear el crudo hacia los Bugues-Tanques. Desde
su creacion y puesta en marcha (hace dos décadas) se le han realizado reparaciones
puntuales, sin embargo, los mantenimientos no han sido sistematicos y eficientes, por lo
que, a inicios del afio 2020, comienzan a presentarse dificultades técnicas debido al
deterioro de los equipos que la componen con la consiguiente pérdida de eficiencia de la
instalacién. En esa area se encuentran instaladas tres bombas (IP-201B, IP-201C e IP-
201D), dos filtros de cesta instalados en paralelo y dos intercambiadores de calor de tubos y
coraza (IE-205A y IE-205B) instalados en serie. Segun diagndstico de los expertos de la
Division se identificaron dos problematicas:

1- Drenaje a la zanja del condensado del intercambiador contaminado con crudo
(anexo 6).

2- Inadecuado funcionamiento de las bombas instaladas.

Este diagnostico conllevd a una evaluacion técnica del intercambiador de calor averiado

(IE-205A) y del sistema de bombeo para comprobar su inadecuado funcionamiento.

Evaluacioén técnica del Intercambiador de calor IE-205A instalado

La evaluacion técnica del intercambiador IE-205A se realiz6 segln procedimiento descrito
en el epigrafe 2.4.2.

En la tabla 3.1 se reflejan los datos y resultados de la evaluacién del intercambiador IE-
205A para cuando se trabaja con flujo méaximo (1200 m3/h) y flujo minimo (600 m*/h).
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Tabla 3.1 Resultados de la evaluacion del IE-205A

Variable Simbol Magnitud UM SI
0 Qmin ‘ Qmax
Fluido por la coraza (frio) petréleo crudo
Flujo de crudo w 1322206,2 | 26444124 Ib/h
Temperatura inicial del crudo t1 118,4 113 °F
Temperatura final del crudo t2 125,6 118,4 °F
Fluido por los tubos (caliente) vapor saturado
Presion de vapor 49,78 49,78 Ibf/plg?
Temperatura de saturacion del T 281,01 281,01 oF
vapor
Media logaritmica de la LMTD | 158,98 165,29 oF
diferencia de temperatura
. 4474
Calor absorbido por el crudo Q 345,78 6 711 518,67 Btu/h
Flujo de vapor requerido W 4.841,47 7 262,21 Ib/h
Area de transferencia de calor A 2 361,14 2 361,14 pie?
Coeficiente total limpio de -
transferencia de calor Uc 89,46 92,64 Btu/(h)(pie”)( oF)
Coeficiente total de disefio de -
transferencia de calor Uo 11,91 17,19 Btu/(h)(pie”)( oF)
Factor de obstruccion calculado Rac 0,072 0,047 (h)(pie?)( oF)/Btu
Factor de obstruccion permitido Rd‘;erm"i 0,003 0,003 (h)(pie?)( oF)/Btu
[0]

Caida de presion total por los 9
tUbos APyt 1,93 7,60 Ibf/plg
Caida de presion total por la APs 0,0086 0,019 Ibf/plg?
coraza

Fuente: Elaboracion propia

En la tabla 3.1 queda demostrado que en el momento de la evaluacion el intercambiador IE-

205A, aunque no alcanzaba la diferencia de temperatura del crudo requerida por la Empresa
(10 °C) (Ruiz, 2019); cuando se trabaja en el rango de operacion (600 a 1200 m%/h), el

intercambiador funciona adecuadamente de acuerdo con los requisitos técnicos, pues el

coeficiente total limpio de transferencia de calor (Uc) excede al coeficiente total de disefio

(Up); por lo que el factor de obstruccion calculado es mayor que el factor de obstruccion

requerido y la caida de presion total para ambos flujos es inferior a la permitida (10

Ib/pulg?). Sin embargo, como no se logra la diferencia de temperatura adecuada para el

trasiego del crudo se decide realizar un reconocimiento al mismo, el cual arrojo que el IE-

205A presentaba desperfectos asociados a la existencia de tubos perforados que provoca la
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mezcla del crudo con el condensado, por lo que no cumple con los requerimientos

operacionales para su funcionamiento.

Esta situacion provoca una serie de consecuencias y efectos secundarios en cadena, lo que

repercute precisamente en que no se alcancen los pardmetros operacionales adecuados del

proceso como la temperatura del crudo antes mencionada, y por consiguiente se vea

afectado el proceso de trasiego, se retrase la carga de Buques-Tanques y aumenten los

costos por sobrestadia.

Evaluacion técnica del sistema de bombeo en condiciones actuales

La evaluacion del sistema de bombeo se realizé seglin procedimiento descrito en el epigrafe

2.4.1. Los diametros y longitudes de tuberia varian a lo largo del sistema de flujo como

aparece reflejado en la tabla 3.2.

Tabla 3.2 Diametro y longitudes de tuberias por tramo en el sistema de flujo actual

Tramo Diadmetro Longitud Descripcion
Succion T1 | 36 plg (0,914 m) 300 m | Del tanque 29 a la entrada de los filtros
T2 | 20 plg (0,508 m) 56 m | De la salida de los filtros a la succion de la bomba
73 | 20 plg (0,508 m) 53 m _De la desc_arga de la bomba a la entrada de los
Descarga intercambiadores
T4 | 24plg (0,609 m) | 2000 m |De lasalida de los intercambiadores a los Buques

Fuente: Elaboracién propia

En la tabla 3.3 se muestran los datos y resultados del sistema de bombeo para cuando se

trabaja con flujo méaximo (1200 m3/h) y flujo minimo (600 m3/h).

Tabla 3.3 Resultados de la evaluacién del sistema de bombeo

Variable Simbolo Magnitud U/M
Qmin Qméx

Densidad del crudo P 999,4 999,4 kg/m?
Viscosidad cinematica del crudo v 1400 1400 cSt
Aceleracién de la gravedad g 9,8 9,8 m/s?
Velocidad del fluido en el nivel superior del Vi 0 0 m/s
tanque 29
Velocidad del fluido en la succion de la bomba V2 0,82 0,90 m/s
Diferencia de altura Az 6,88 6,88 m
Pérdidas por friccion en tuberias hftub 1,22 1,64 m
Pérdidas por friccion en accesorios hfacc 0,056 0,13 m
Pérdidas por friccién en equipos hfeq 15 15 m
Pérdidas por friccion totales del sistema hf Totales 16,29 16,78 m
Presion en el tanque 29 Py 101 325 101 325 Pa




Presion de succion de la bomba Ps 8478,63 3639,95 Pa
Presion de vapor del crudo Pv 23 437,89 23 437,89 Pa
Carga neta de succion positiva del sistema NPSH -1,5 -2,02 m
Carga neta de succion positiva de la bomba NPSHb 43 43 m

Fuente: Elaboracion propia

En la tabla 3.3 queda demostrado que, segun la evaluacion del sistema de bombeo, las
bombas cavitan pues la presion de succion es mucho menor que la presion de vapor cuando
se trabaja en el rango de operacion (600 a 1200 m®h), lo que influye en que la NPSH del
sistema sea menor que el NPSH de la bomba, factor fundamental en la evaluacién del
sistema de flujo. Es por ello que la Empresa decidid investigar el fendmeno y al
inspeccionar las bombas detectan partes de las cestas de los filtros en la tuberia de succion
de las mismas, producto a un mal funcionamiento de estos en ese momento. Luego de ser
detectado el problema de la cavitacion de las bombas se repararon, limpiaron y se les dio

mantenimiento a los filtros, los cuales actualmente no presentan problemas técnicos.

3.2. Evaluacién de opciones técnico-operacionales para la mejora tecnolégica

Luego de identificar el problema, evaluar el intercambiador de calor IE-205A vy el sistema
de bombeo se proponen tres opciones técnico-operacionales que incluyen dos
modificaciones técnicas (alternativas) y dos variantes operacionales, las cuales permiten dar
solucion a las dificultades actuales, facilitar el mantenimiento y la proyeccion operacional

ante posibles futuras averias. Las alternativas técnicas (A) son:

Az- Sustitucion del Intercambiador averiado en el disefio original: Se propone
sustituir el intercambiador IE-250A del rea 1-1 para restablecer el funcionamiento
del proceso segun disefio original (anexo 1). Se realiza una revision de los
intercambiadores similares disponibles en los almacenes de la DTCM para evaluar y
seleccionar aquel que satisface las condiciones técnico-operacionales requeridas por
el sistema (transferencia de calor y datos de disefio).

A>- Esquema tecnoldgico con sistema de bypass en los intercambiadores: la
sustitucion del Intercambiador IE-250A del area 1-1, con la inclusion de un sistema
de bypass para facilitar la operacion de uno de los intercambiadores en caso de

mantenimiento y/o averia del otro (anexo 7).
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Las variantes operacionales corresponden a los caudales criticos de operacion del sistema:
V1- Flujo minimo de operacion (600 m®/h)
V- Flujo maximo de operacion (1200 m*/h)

Las figuras 3.1 y 3.2 representan el esquema tecnoldgico de ambas alternativas.

T-29 ‘
G r—
@36"
6.88 m
B-1 @20~
53m I 1 I
e Y (4 D ( D | gaa
293.12m F-1 F-2 56m B IE-205A IE-205B 11m
2 BUQUE
1989 m

Figura 3.1. Diagrama del sistema de flujo para el esquema tecnoldgico original. Fuente:

Elaboracion propia

T
T-29 ‘
B LEYENDA
Sistema Original
?36" P16"
6.88 m 5m Propuesta de Bypass
B-1

X
T |_l[/:“:' > T
”(2)36" @20 ¢20"< i | ) ( | > @24
F-2 5se6m = 53m |E-205A| IE-205B 11m

293.12m F-1
Fier P24 { BUQUE )

23 m 1989 m

Figura 3.2. Diagrama del sistema de flujo para el esquema tecnoldgico con bypass.

Fuente: Elaboracién propia

El cruce de variantes y altenativas conducen a la propuesta de tres opciones técnico-

operacionales. En la tabla 3.4 se muestran los datos necesarios del sistema de flujo para

todas las opciones.
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Tabla 3.4 Datos necesarios del sistema de flujo

Variables Simbolos U/M Valor
Densidad del crudo p kg/m?® 999,4
Viscosidad cinemética del crudo \ cSt 1400
Aceleracion de la gravedad g m/s? 9,8
Rugosidad Absoluta e 0,0002
Altura del nivel minimo del tanque 29 hasta la Z m 6,88
succion
Altura en la succion y4) m 0
Presion en el tanque 29 P1 Pa 101325
Presion en el buque P2 Pa 101325
Velocidad de fluido en el nivel del tanque 29 Vi m/s 0
Velocidad del fluido en el buque 2 m/s 0
Diferencia de altura desde el tanque hasta el buque Az m 17,88

Fuente: Elaboracion propia
3.2.1. Evaluacion de la factibilidad técnica-operacional de las opciones

3.2.1.1. Evaluacion de los sistemas de flujo

a) Opciones 1y 2

Las opciones 1 y 2 responden al estudio de la alternativa técnica 1 con las dos variantes

operacionales (A1 V1y A1 V») (figura 2.2).

Los diametros y longitudes de tuberias para las opciones 1 y 2 coinciden con los datos de la
tabla 3.2. En la tabla 3.5 se muestran los resultados de la evaluacién del sistema de flujo

para las opciones 1y 2.

Como puede observarse todos los nimeros de Reynolds calculados son inferiores a 2100,
por lo que se considera régimen laminar segin J. M. Rosabal y L. Garcell (2006),
caracteristico de este tipo de fluido.

La tabla anterior evidencia, ademas, que las mayores pérdidas por friccién para ambas
opciones se encuentran en el tramo de descarga (T3+T4) con un total 29,72 m para la
primera variante y 47,23 m para la segunda opcion. Esto se debe a la presencia de un
namero mayor de accesorios en el tramo de la descarga, los cuales ocasionan pérdidas por
friccion debido al cambio de direccion del flujo de forma total o parcial y a las pérdidas de
friccion generadas por los equipos, en este caso los dos intercambiadores de calor, que

aportan las mayores pérdidas en el sistema (14 m). Las mayores perdidas por friccion se
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alcanzan en la opcion 2 (55,91 m) lo cual es légico pues al manejar mayor flujo de
operacion este ofrece mayor resistencia y pérdidas en el sistema de flujo.

En el sistema se definen como accesorios: valvulas de compuerta abierta, codos de 45°,
codos de 90°y ensanchamiento. Las cantidades y los coeficientes de resistencia locales (Ki)
(J. M. Rosabal y L. Garcell, 2006) para estos accesorios se muestran en la tabla 3.6.
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Tabla 3.5 Datos y resultados del sistema de flujo para las opciones 1y 2

O:-A1 V1 O2-A1 V;
Variables Simbolos | U/M Succién Descarga Succién Descarga
T1 T2 T3 T4 T1 T2 T3 T4
Caudal Q m%/h 600 600 600 600 1200 1200 1200 1200
Calculos necesarios
Velocidad V10 V2 m/s 0,25 0,82 0,82 0,57 0,508 1,64 1,64 1,14
Area A m? 0,655 0,20 0,20 0,29 0,650 0,20 0,20 0,29
NGmero de Reynolds Re 165,92 | 298,52 | 298,52 | 248,77 | 331,84 | 597,05 597,05 497,54
Factor de friccion f 0,38 0,21 0,21 0,25 0,19 0,10 0,10 0,12
Rugosidad relativa € 0,00031 | 0,00039 | 0,00039 | 0,00032 | 0,00031 | 0,00039 | 0,00039 0,00032
Coeficiente de energia cinética o1 0 O 2 2 2 2 2 2 2 2
Pérdidas por friccion en tuberias hfuwb m 0,48 0,81 0,77 14,05 1,63 1,54 28,11
Pérdidas por friccion en accesorios hfacc m 0,025 0,031 0,06 0,824 0,1 0,12 0,27 3,29
Pérdidas por friccion en equipos hfeq m 6 0 0 14 6 0 0 14
Pérdidas por friccion totales hfiot m 6,44 0,84 0,84 28,88 6,93 1,75 1,82 4541
37 55,91
Fuente: Elaboracion propia
Tabla 3.6 Accesorios para la evaluacion del sistema de flujo las opciones 1y 2
Succion Descarga
Tipos T1 T2 T3 T4
Cantidad | Ki | Cantidad | Ki | Cantidad | Ki | Cantidad | Ki

Codos de 90° 9 0,75 1 0,75 2 0,75 60 0,75

Vélvulas de compuerta abierta 6 0,17 1 0,17 1 0,17 12 0,17

Codos de 45° 7 0,35

Ensanchamiento 1 0,34

Fuente: Elaboracion propia
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b) Opcién 3

La opcion 3 responde al estudio de la alternativa técnica 2 con la variante operacional 1 (A2
V1) (figura 2.2)

En esta opcion se incluye un tramo nuevo en la descarga, el cual refleja el bypass propuesto
de la alternativa 2. En la tabla 3.7 aparecen adicionados los didmetros y longitudes de las

tuberias de este nuevo tramo (T5).

Tabla 3.7 Diametro y longitudes de tuberias por tramo para la opcién 3

Tramo Diametro Longitud Descripcion del tramo

T1 [ 36plg (0,914 m) | 300m |Del tanque 29 a la entrada de los filtros

Succion

T2 | 20 plg (0,508 m) 56 m | De la salida de los filtros a la succion de la bomba

T3 | 20plg (0,508 m) | 53m |, biadores

De la descarga de la bomba a la entrada de los

Descarga ™55 | 16 pig (0,406 m) | 28 m | Bypass

T4 | 24plg (0,609 m) | 2000 m |De lasalida de los intercambiadores a los Buques

Fuente: Elaboracion propia

En la tabla 3.8 se muestran los resultados obtenidos de la evaluacion del sistema de flujo
para la opcion 3. En el sistema de definen como accesorios: valvulas de compuerta abierta,
codos de 45° codos de 90° y ensanchamiento. Las cantidades y los coeficientes de
resistencia locales (Ki) (J. M. Rosabal y L. Garcell, 2006) para estos accesorios se muestran
en la tabla 3.9.

La tabla 3.8 refleja, que las mayores pérdidas por friccion se encuentran en el tramo de
descarga coincidiendo con lo analizado en la opciones 1 y 2 (tabla 3.5) con un total de
23,83 m de pérdida de carga como consecuencia de la presencia de un nuevo tramo de
descarga (T5) con un nimero mayor de accesorios agregados, los cuales ocasionan pérdidas
por friccion debido al cambio de direccion del flujo, unido a las pérdidas que generan los
equipos, en este caso solo un intercambiador de calor ocasiona pérdidas por friccion debido

a la caida de presion que sufre el fluido al transitar por dicho equipo (Flynn et al., 2019).
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Tabla 3.8 Datos y resultados del sistema de flujo para la opcion 3

AV
Variables Simbolos U/M Succidn Descarga
T1 T2 T3 T5 T4
Caudal Q m®/h 600 600 600 600 600
Calculos necesarios
Velocidad V10 V2 m/s 0,25 0,82 0,82 1,28 0,57
Area A m? 0,655 0,20 0,20 0,12 0,29
NUmero de Reynolds Re 165,92 298,52 | 298,52 373,16 248,77
Factor de friccion f 0,38 0,21 0,21 0,17 0,25
Rugosidad relativa € 0,00031 | 0,00039 | 0,00039 | 0,00049 | 0,00032
Coeficiente de energia cinética o1 0 o 2 2 2 2 2
Pérdidas por friccion en tuberias hfwo m 0,41 0,81 0,77 0,99 14,05
Pérdidas por friccion en accesorios hfacc m 0,025 0,03 0,069 0,106 0,82
Pérdidas por friccién en equipos hfeq m 6 0 0 0 7
Pérdidas por friccion totales hfiot m 6,44 0,84 0,84 1,10 21,88
31,10
Fuente: Elaboracion propia
Tabla 3.9 Accesorios para la evaluacion del sistema de flujo para la opcién 3
Tipos Succién Descarga
T36” T20” T20” T16” T24”
Cantidad | Ki | Cantidad | Ki | Cantidad | Ki | Cantidad | Ki | Cantidad | Ki
Codos de 90° 9 0,75 1 0,75 2 0,75 1 0,75 60 0,75
Valvulas de 6 0,17 1 0,17 1 0,17 3 0,17 12 0,17
compuerta abierta
Codos de 45° 7 0,35
Ensanchamiento 1 0,34

Fuente: Elaboracién propia
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Evaluacion técnica-operacional de las opciones

En la tabla 3.10 se muestra el resumen de los resultados obtenidos en la evaluacion del

sistema de flujo para las tres opciones propuestas.

Tabla 3.10 Resultados de la evaluacion del sistema de flujo para las opciones

Variables Simbolos Uu/M O1 O2 O3
A1V2 A1V1 A2V1
Presion de succion | Ps Pa 83 536,62 97 302,17 96 625,71
Presion de vapor Pv Pa 23437,89 23437,89 23437,89
NPSH del sistema | NPSH m 6,13 7,54 7,47
NPSH de la bomba | NPSHp m 4,3 4,3 4,3
Carga del sistema | H m 19,14 38,28 33,93
Carga de labomba | Hb m 100 100 100

Fuente: Datos de chapa de la bomba (Ruiz, 2019)

La tabla anterior evidencia que, para las tres opciones, la presion de succion es mayor que
la presion de vapor del crudo a 30 °C por lo que se obtiene una Carga Neta de Succiéon del

sistema positiva para todas las opciones.

En todos los casos la Carga Neta de Succion Positiva del sistema (NPSH) es mayor que la
Carga Neta de la bomba (NPSHDb).

Partiendo de que las bombas evaluadas son iguales y se encuentran instaladas en paralelo,
al aplicar el balance de energia mecanica la carga requerida por el sistema para la opcion 2
es el doble de la carga de la opcion 1. Como la opcion 1 se evalUa para cuando el sistema
esta trabajando con flujo minimo (600 m3/h), solo es necesario el empleo de una bomba y
como resultado se obtiene que el sistema requiera una carga de 19,14 m. Sin embargo, en la
opcidn 2 se alcanza un valor superior de carga requerida por el sistema (38,28 m), debido a
que esta opcion se evaluo para trabajar con un flujo mayor (maximo, 1200 m*/h) y por tanto

se hace necesario que para estas condiciones estén trabajando ambas bombas.

De las tres opciones la que requiere mayor carga para el sistema, NPSH y presién de
succion de la bomba es la opcion 2, debido a que es la alternativa que trabaja con el mayor
flujo y con las dos bombas instaladas por tanto necesita un mayor trabajo para satisfacer los

requerimientos de bombeo.
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En todos los casos:

e La Carga Neta de Succion Positiva del sistema (NPSH) es positiva y mayor que la
Carga Neta de la bomba (NPSHb).

e La carga de la bomba (100 m) supera la carga requerida por el sistema (H) obtenida
de los balances de energia mecanica.

e Los flujos de operacién empleados para la evaluacién son los que reporta el
catalogo de las bombas instaladas, por tanto, se parte de que se cumple el criterio

del flujo.

Luego de analizar los resultados de la evaluacion del sistema de flujo se puede concluir que
el sistema evaluado para todas las opciones posibles a operar en la propuesta de mejora,

cumple con los requerimientos técnicos operacionales para ser implementados en la planta.

3.2.1.2. Evaluacion de la adaptabilidad del intercambiador de calor a instalar

Como parte de la propuesta de todas las alternativas, esté la sustitucion del intercambiador
IE-205A por otro intercambiador similar. Con el objetivo de disminuir los costos de
inversion se propone utilizar para ello un Intercambiador de calor de tubo y coraza existente

en el almacén de la Empresa cuyas caracteristicas son las siguientes:

Intercambiador de calor de tubo y coraza con un paso por los tubos y 1 por la coraza
NUmero de tubos: 500

Didmetro de la coraza: 1,16 m

Diametro de los tubos: 0,014 m

Longitud de los tubos: 1,99 m

Area de transferencia de calor existente: 236,84 m?

A continuacion, se presentan en la tabla 3.11 los datos y resultados obtenidos de la
evaluacion del intercambiador para las opciones 1y 2, siguiendo la metodologia propuesta

en el epigrafe 2.4.2 del capitulo 2.
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Tabla 3.11 Resultados de la evaluacion del intercambiador las opciones 1y 2

. . Magnitud
Variable Simbolo O1-AVi | Oi-AV: U/M SI
Fluido por la coraza (frio) petroleo crudo
Flujo de crudo w 1322 206,2 26444124 Ib/h
Temperatura inicial del crudo t1 113 113 °F
Temperatura final del crudo t2 131 131 °F
Fluido por los tubos (caliente) vapor saturado

Presion de vapor P 49,78 49,78 Ibf/plg?
Temperatura de saturacion del vapor T 281,01 281,01 °F
Media logaritmica de la diferencia de LMTD 158,84 158,84 oF
temperatura
Calor absorbido por el crudo Q 11 185 864,45 22 371728,9 Btu/h
Flujo de vapor requerido wW 12103,68 2 4207,37 Ib/h
Area de transferencia de calor A 2549,34 2 549,34 pie?
Coeficiente total limpio de transferencia de calor Uc 89,46 89,46 Btu/(h)(pie?)( oF)
g:aolgl;lmente total de disefio de transferencia de Up 2762 5524 Btu/(h)(pie?)( oF)
Factor de obstruccion calculado Rac 0,025 0,006 (h)(pie?)( oF)/Btu
Factor de obstruccion permitido Rdpermitido 0,003 0,003 (h)(pie?)( oF)/Btu
Caida de presion total por los tubos APyt 1,65 6,62 Ibf/plg?
Caida de presion total por la coraza APs 0,058 0,23 Ibf/plg?

Fuente: Elaboracion propia
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En la tabla 3.11 se parte de la premisa que el intercambiador a instalar cumple el requerimiento de la
diferencia de temperatura del crudo (10 °C) (Ruiz, 2019). En ambas opciones el intercambiador
funciona adecuadamente de acuerdo con los requisitos técnicos, pues el coeficiente total limpio de
transferencia de calor excede al coeficiente total de disefio; por lo que el factor de obstruccién
calculado es mayor que el factor de obstruccion requerido y la caida de presién para ambas
corrientes es menor que la permitida (10 lb/pulg?) (Flynn et al., 2019).

Como se cumplen las condiciones de significacion segin Flynn et al. (2019) en la determinacion de
la adaptabilidad del intercambiador en existencia para su nuevo uso, este equipo se considera
apropiado para ser empleado bajo las condiciones del proceso para las que ha sido evaluado.

3.3. Evaluacion energética de alternativas

Al ser imprescindible la utilizacién de cantidades bien definidas de vapor para la manipulacién del
crudo, y teniendo en cuenta que las modificaciones tecnoldgicas propuestas, en particular las
relacionadas con el calentamiento del crudo, incrementan el consumo de vapor en la instalacion, se
hizo necesario calcular el consumo de vapor teérico del intercambiador de calor que se encontraba
en mal estado (IE-205A) y el consumo de vapor del intercambiador a adaptar como propuesta. La

tabla 3.12 refleja los datos y resultados para la evaluacion energética de los mismos.

La tabla 3.12 evidencia el mal funcionamiento del intercambiador que se encontraba instalado (IE-
205A) debido a que los mayores valores de calor absorbido por el crudo en el rango de operacion
(600 m%/h a 1200 m3/h) se obtienen en la propuesta de mejora, lo cual evidencia que se satisface el
calentamiento que requiere el crudo para su trasiego hasta los Buques- Tanques, disminuye la
contaminacion del condensado y los gastos por sobreestadia en el puerto.

Tabla 3.12 Datos y resultados para la evaluacion energética del intercambiador antes de la propuesta

y después de la propuesta

Antes de la propuesta Después de la propuesta

= k=

e 8 2 | Flujo200 | Flujo(600 | Flujo (1200

© = H 3

C;U Ug) -} mdh) mé/h) mé/h) Flujo (600 m®h)
Flujo de vapor W kag/h 3293,52 2 195,68 10 978,4 5 489,20
Flujo de crudo w kag/h 1199 280 599 640 1199 280 599 640
Calorlatentede |, | 54 2156,39
condensacion
Calor especifico Cp kJ/kg °C 1,97
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del crudo

Diferencia de

temperatura del At °C 3 4 10 10
crudo

Calor cedido Qeed | kih | 710211359 | 47347424 | 23673711,97 | 1183685598
por el vapor

Calorabsorbido | oaps | kyn | 70877448 | 47251632 | 23625816 11 812 908
por el crudo

Fuente: Elaboracion propia

Luego de este analisis se hace necesario comparar el consumo de vapor teorico calculado para los
dos intercambiadores instalados segun disefio original después de la sustitucién del 1E-205A por el
nuevo intercambiador que se encuentra en el almacén de la DTCM, con la capacidad de produccion
de los generadores de vapor instalados. En la tabla 3.13 se muestran los resultados del consumo de

vapor por areas de la DTCM.

La tabla 3.13 arroja como resultado que el consumo de vapor de todos los equipos de las diferentes
areas excede en 15 t/h a la capacidad de vapor generada por la caldera instalada (32 t/h). Esto ocurre
si las areas y equipos funcionan simultaneamente, sin embargo la realidad es que no todas trabajan
con ciclo continuo, por lo que se espera que cuando no ocurra la simultaneidad de las operaciones, la
caldera satisfaga las necesidades del consumo de vapor en la Empresa, lo que qued6 demostrado por
Vera (2013). Ante esta situacion, se cred una estrategia de trabajo que atendiendo a la cantidad de

consumidores se establecen las siguientes prioridades para controlar el consumo de vapor:

1. Cuando hay carga de buques tanques hay que poner en funcionamiento las dos calderas.

2. Si hay dos calderas funcionando y no es suficiente el vapor, se cierra el suministro de vapor a los
tanques.

3. Se para el bombeo a la CTE Antonio Guiteras.

4. Nunca se debe parar el bombeo a la CTE Santa Cruz por la distancia que tiene que recorrer el
crudo y por el estado técnico del oleoducto.

En estos momentos la Division ha valorado la adquisicidn de una tercera caldera para garantizar el

calentamiento y que sirva de repuesto en caso de averias 0 mantenimiento de las otras dos.

Tabla 3.13 Resultados del consumo de vapor por areas de la DTCM

Consumo de vapor
(t/h)
Area Equipo Después de la
propuesta
Area 1-1 (1 bomba)* IE-205 A e IE-205 B 10,97
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Area 1-1 (2 bombas)* IE-205 A e IE-205 B 21,95

Area 1-2 Tanques 27, 28 y 29 5,43

Area 2-1 IE-Guiteras 2,46

Area 2-1 IE-Santa Cruz (caudal pleno) 3,28

Area 2-1 IE-Santa Cryz (caudal 1.23

reducido)

Area 3 IE-150 A e IE-150 B 2,74

Area 4 IE-400 A, IE-400 B e IE-400 C 3,65
Area 4 IE-117 0

Area 4 Tanques 33, 34, 35, 36 y 37 6,36

Total calculado 47,1
Capacidad del generador de vapor 32

Fuente: (Vera, 2013)
*- calculadas por el autor

3.4. Evaluacién econdmica de alternativas

Teniendo en cuenta que las modificaciones propuestas requieren de inversiones para la adquisicion

de tuberias y accesorios, se realiza un andlisis de factibilidad econdémica de la inversion a partir del

Método Beneficio-Costo (B/C) descrito en el epigrafe 2.6 del capitulo 2.

Los beneficios de las propuestas se traducen en evaluar las ganancias que cada alternativa aporta a la

DTCM. Los costos fijos y variables relacionados con el calculo de la ganancia se muestran en la

tabla 3.14 y el valor de la produccion se evidencia en la tabla 3.15.

Tabla 3.14 Relacion de costos fijos y costos variables de la DTCM para el 2020

Concepto Costos ($) Tipo de costo
Materiales 16 034 673,37 Ccv
Combustible 3391901,7 CVv
Energia 239 779,2 CVv
Salario 2 036 747 CF
Seguridad Social 23 781,08 CF
Amortizacion 250 936 CF
Mantenimiento 886 916 CVv
Servicios 3207 319 Cv
Otros gastos 2 365 323 CV
Atencién al hombre 29 456 CF
Total 28 466 832

Fuente: (DCTM, 2020)
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Tabla 3.15 Datos y resultados del valor de la produccion para el 2020

Elementos Valor
Volumen de produccion (m®) 207 959,56
Venta (pup) ($/ m®) 250
Valor de la produccion ($) 51 989 891

Fuente: (DCTM, 2020)

Teniendo en cuenta los datos mostrados en las tablas anteriores (3.14 y 3.15) se calculé la ganancia
de las alternativas a partir de la ecuacion 2.43 y se obtuvo como resultado un valor de 23 523 058,65

$/afo, lo que evidencia que el proceso alcanza ganancias positivas y es rentable.

Los costos de la propuesta son aquellos en los que se incurren por concepto de amortizacion, que a

Su vez se encuentran asociados a la inversion.

La inversion se obtuvo a partir del costo de adquisicion del equipamiento necesario para poner en
practica las propuestas, sin tener en cuenta los costos de instalacién y montaje ya que el mismo se
lleva a cabo por la brigada de mantenimiento de la empresa, tampoco se considera el costo de
equipos como el intercambiador de calor sustituido, pues la empresa no invierte en su compra ya que

cuenta con él en su almacén.

Es por esto que solo se tiene en cuenta la inversion del bypass con sus costos por tuberias y

accesorios pues no se tienen en cuentan los costos asociados a instrumentos de medicién.
El monto total de la inversion se describe en la tabla 3.16.

Tabla 3.16 Gastos de la inversion del bypass (tuberias y accesorios)

Elementos Unidad de Cantidad | Costo unitario | Costo total ($)
medida (UM) ($/UM)

Vélvula de compuerta u 3 872,42 704,52
abierta de 16”
Codo de 90° estandar u 3 234,84 2 617,26
Tuberias de acero al m 28 154,69 4 331,32
carbono de 16”de
diametro
Costo total de adquisicién o inversion 7 653,1

Fuente: (DCTM, 2020)

El costo total de la inversion es de $ 7 653,1. Se selecciona diez afios de vida Util para la propuesta
de inversion del bypass pues segun Ulrich (1992) es el tiempo adecuado para estimaciones

preliminares en Plantas o Procesos Quimicos.
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Se obtiene a partir de la ecuacion 2.45 que la amortizacion para la inversion es de 765,31 $/afio.
Se obtiene una relacion beneficio-costo (B/C) de 30 736, 64, mayor que uno; por lo que el proyecto

de inversién puede ser considerado econémicamente factible.

3.5. Valoracion del impacto de las afectaciones ambientales

Siguiendo la metodologa descrita en el epigrafe 2.7 del capitulo 2 se elabord la Matriz de
Importancia que se muestra en la tabla 3.17, donde se reflejan los diferentes impactos provocados

por la accion sobre los factores del medio.

La asignacion de los pardmetros de la Matriz de Importancia fueron definidos por criterio de los
expertos de la DTCM.

Tabla 3.17 Importancia de los efectos (Matriz de Importancia)

Parametros de la matriz

Problema | Componentes
N|In|EX|MO | PE|RV|SI|AC|EF | PR | MC| I
Atmosfera - 2 4 4 2 1 2 4 4 4 2 29
Averia del
IE-205A Agua - 2 2 4 2 4 2 4 4 4 8 36
Suelo - 4 2 4 4 4 4 4 4 4 8 52

Fuente: Elaboracion propia

Debido a la contaminacion del condensado con el crudo y su derrame a la zanja los componentes

medioambientales afectados son: la atmdsfera, el agua y el suelo.

Segun los parametros de la matriz la atmoésfera y el agua presentan un impacto ambiental moderado,
mientras que el suelo sufre de un severo impacto ambiental como consecuencia del vertimiento del
condensado mezclado con crudo directamente sobre €él. Tal situacion a largo plazo producto a las
infiltraciones de combustible en el suelo puede provocar contaminacion en el manto freatico y

afectaciones en la flora y fauna del lugar.

3.6. Conclusiones parciales

e En el diagnostico inicial se detectan, que los problemas técnico-operacionales estaban

relacionados con la cavitacion de las bomas producto a una obstruccion en la tuberia de
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succion de las mismas y con el inadecuado calentamiento del crudo en el intercambiador IE-
205A, pues no se lograba la diferencia de temperatura requerida por la Empresa.

Se proponen dos alternativas para la mejora técnica-operacional del &rea 1-1: Esquema
tecnoldgico original con la sustitucion del intercambiador IE-205A y Esquema tecnolégico
con bypass.

La evaluacion del sistema de flujo de ambas alternativas arroja como resultado que el
sistema cumple con los requerimientos técnicos-operacionales para ser implementados en la
planta y demuestra que el intercambiador en existencia para su nuevo uso, se considera
apropiado para ser empleado bajo las condiciones del proceso para las que ha sido evaluado.
El consumo de vapor de todos los equipos de las diferentes areas operando simultaneamente
excede en 15 t/h a la capacidad de generacion de vapor de la empresa.

La relacién beneficio-costo (B/C) de 30 736, 64, es mayor que uno; por lo que el proyecto de
inversion del bypass puede ser considerado econémicamente factible.

Los componentes medioambientales mas afectados en el &rea 1-1 son: el suelo, la atmosfera

y al agua siendo el primero el que sufre de un severo impacto.
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CONCLUSIONES

La propuesta y evaluacion de las opciones técnicas en el area 1-1 permitidé solventar los
problemas detectados en el diagndstico, por lo que queda demostrada la hipotesis.

El diagndstico revelé que el sistema debombeo del area 1-1 se encontraba cavitando
producto a una obstruccion de la tuberia de succion de la bomba por restos de cesta de los
filtros como consecuencia del mal funcionamiento de los mismos y que el intercambiador
IE-205A no lograba la diferencia de temperatura requerida por la Empresa para el
calentamiento del crudo producto a la perforacion de los tubos, por lo que se mezclaba el
condensado con el crudo.

Ante las condiciones actuales que presentaba el sitema se propuso dos alternativas para la
mejora técnica-operacional del area 1-1 con sus respectivas opciones: Esquema tecnoldgico
original con la sustitucion del intercambiador IE-205A y Esquema tecnoldgico con bypass.
El resultado de la evaluacién de las alternativas propuestas demostré que el sistema de
bombeo analizado para ambas satisface los requemientos operacionales para los opciones
propuestas, pues cumplen con los requisitos de disefio para su implementacion (NPSH, Hb y
q) y comprobd que el intercambiador en existencia para su nuevo uso, cumple con la
diferencia de temperatura de operacion (10 °C); por lo que puede ser empleado en el
proceso.

Se evalué la adaptabilidad del intercambiador en existencia para su nuevo uso, y se
demostro que para la diferencia de temperatura de operacion (10 °C) puede ser empleado en
el proceso.

Si las areas de la Empresa operaran simultaneamente, la capacidad de la caldera no satisface
el consumo de vapor de todos los equipos pues este excede en 15 t/h la capacidad de
generacion de vapor, aunque la realidad es que no todas las operaciones son de ciclo
continuo.

Las propuestas de las alternativas reportan ganancias positivas de 23 523 058,65 $/afio y una
relacion beneficio-costo (B/C) positiva de 30 736,64; por lo que el proyecto de
inversionpuede ser considerado econdmicamente factible.

Los componentes medioambientales mas afectados por la contaminacion del condensado con
el crudo como consecuencia de la averia del intercambiador IE-205A en el &rea 1-1 son: la
atmosfera y al agua con un impacto ambiental moderado y el suelo con un severo impacto

ambiental.
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RECOMENDACIONES

1. Presentar a la Direccion de la Division Territorial de Combustibles de Matanzas las tres
opciones de las alternativas propuestas para su implementacion en funcion de las

necesidades técnica-operacionales del area 1-1.
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ANEXQOS

Anexo 1. Base en crudo (Area 1-1)
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Figura A.1. Esquema del area de bombas de la Base de crudo (Area 1-1). Fuente:(Ruiz, 2019)
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Anexo 2. Area de estacion de cabecera (Area 2-1)
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Figura A.2. Esquema del area de estacion de cabecera de los oleoductos a las CTE Santa Cruz y

Antonio Guiteras (Area 2-1). Fuente: (Ruiz, 2019)



Anexo 3. Base de recepcion de crudo (Area 3)
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Figura A.3. Esquema de la Base de recepcion de crudo (Area 30. Fuente: (Ruiz, 2019)



Anexo 4. Base en tierra (Area 4)
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Figura A.4. Esquema de la Base en tierra (Area 4). Fuente: (Ruiz, 2019)



Anexo 5. Caracterizacion del Impacto Ambiental

Tabla A.1. Valoracion cualitativa. Matriz de Importancia

NATURALEZA

e Beneficioso + Perjudicial -

EX TENSION (EX) (Area de influencia)

e Puntual 1
e Parcial 2
e [Extensa 4
e Total 8
e Critica +4

PERSISTENCIA (PE) (Permanencia del efecto)

o Fugaz 1
e Temporal 2
e Permanente 4

SINERGIA (SI) (Potenciacion de la manifestacion)

e Sinsinergismo (simple) 1
e Sinérgico 2
e Muy sinérgico 4

EFECTO (EF) (Relacion causa-efecto)

e Indirecto (secundario) 1
e Directo 4

RECUPERABILIDAD (MC) (Reconstruccion por
medios humanos)

e Inmediato 1

e Mediano plazo 2

e Mitigable y/o compensable 4

e Irrecuperable 8

INTENSIDAD (l) (Grado de destruccidn)

e Baja 1
e Media 2
e Alta 4
e Muyalta 8
e Total 12

MOMENTO (MO) (Plazo de manifestacion)

e Largo plazo 1
e Medio plazo 2
e inmediato 4
e  Critico +4
REVERSIBILIDAD (RV)
e Corto plazo 1
e Medio plazo 2
e Irreversible 4

ACUMULACION (AC) (Incremento progresivo)

e Simple 1
e Acumulativo 4

PERIODICIDAD (PR) (Regularidad de la manifestacion)

e Irregular y discontinuo 1
e Periddico 2
e Continuo 4

IMPORTANCIA (1)
| = +(31 + 2EX + MO + PE + RV + Sl + AC + EF + PR +
MC)

VALORACION DEL IMPACTO AMBIENTAL

La importancia del 1A toma valores entre 13y 100

Cuando | < 25 el IA es irrelevante.
Cuando 25 < 1 <50 el 1A es moderado.
Fuente: (Conesa, 1997)

Si50 <1< 75el IA es severo

Y cuando | >75el IA es critico



Anexo 6. Derrame de condensado mezclado con crudo

Figura A.5. Derrame de crudo producto al deterioro del Intercambiador de calor IE-205A. Fuente:

Elaboracion propia



Anexo 7. Bypass
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Figura A.6. Isométrico de la interconexion de los intercambiadores IE-205A e IE-205B. Fuente:

Elaboracion propia



