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Resumen

En la presente investigacion se realiza la integracion energética por
programacion lineal en la seccién de hidrofinacion de diesel de una refineria de
petrdleo. Una vez caracterizado el proceso en cuestion se definen 9 corrientes
energéticas de las cuales 5 son calientes (Qu) y 4 frias (Qw). Para una
diferencia 6ptima de temperatura de 15 K, estas corrientes al combinarse
garantizan un intercambio térmico de 4866,02 kW, donde las necesidades de
calentamiento son de 1805,47 kW y las necesidades de enfriamiento son de
6671,49 kW. Se propone una red de 19 intercambiadores de calor. Se realiza
un estudio también para diferencias minimas de temperaturas de 18 Ky 23 K.
Se obtiene que la variacion de temperatura minima donde se logran los
menores costos es en 15 K. La integracion del proceso permite reducir el
consumo de fuel oil en un 86,91 % y el consumo de electricidad en un 88,67 %,
lo que equivale a un ahorro por consumo de utilidades de mas de 4 millones de
CUC anuales. Se obtiene la nueva red de intercambio, la cual ofrece beneficio
de mas de 2 millones anuales con un plazo de recuperacién de dos afios y un
retorno del 46 %.



Abstract

The energetic integration by linear programation in the section of hydrofination
of diesel in a petroleum refinery was made. First, it is characterize the process
and then, it is defined nine energetic streams, five of them are heat streams and
four are cold streams. For one optimal difference of temperature of 15 K, this
streams, if the mixing occurs, guaranty the thermal exchange of 4866,02 kW,
where the needs of heating are of 1805,47 kW and the needs of the cooling are
of 1805,47 kW. It is suggest a red of 19 heat exchanges. It is make a study for
minimum differences of temperature of 18 and 23 K. It is obtain the minimum
variation of temperature where it gets the minimum costs in 15 K. The process
integration made possible the reduction the consume of fuel oil in a 86,91% and
the electric consume in a 88,67%, this is equivalent to a reduction by the
consume of utilities in more of 4 million CUC in the year. It is obtain the new red
of exchange, which offer profit of more than 2 millions in a year, with the

recovery term of two years and a return of the 46%.
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Introduccion

Uno de los problemas mas importantes que enfrenta la humanidad, derivado
del modelo tecnoldgico adoptado, es la dependencia del petroleo como fuente
de energia. Al caracter agotable de este recurso y la alta concentracion de las
reservas en pocas zonas del planeta se suma el fuerte deterioro ambiental que

provoca su uso (Pontoni, 2004).

Todos los paises dependen de la energia para su desarrollo, y el suministro
energético para un pais dado es el resultado del balance de su produccion
doméstica, exportaciones e importaciones. En la mayoria de los casos el
petréleo y sus derivados constituyen las principales fuentes de energia sobre
las cuales descansa la confiabilidad del suministro energético (Visbal et al.,
2014). La idea de pensar en objetivos comunes y reutilizar la energia
proveniente del propio proceso en estudio, parece ser una forma exitosa para
hablar de una verdadera y completa eficiencia energética. Para aplicar
satisfactoriamente un proyecto de economia energética, debe valorarse en qué
parte de la planta esto resulta factible y una vez identificado, se requiere de una
busqueda del esquema energético que mejores resultados ofrezca (Linnhoff,
1981).

En las refinerias de petroleo se utilizan grandes cantidades de energia de
distintas formas, distribuidas de la siguiente manera: de combustible
directamente aplicado en los numerosos hornos y calderas que la integran, de
energia eléctrica, utilizada esencialmente para accionamiento de motores y de
calor como consumos grandes de vapor y agua utlizados en los

intercambiadores de calor para transferir o0 sustraer energia del crudo.

En ese sentido, varios autores coinciden en afirmar que la integracion de
procesos juega un papel importante. La misma se concibe como la seleccion
de las etapas de procesos y sus interconexiones, capaz de garantizar la
solucion oOptima del sistema productivo de forma integrada. (Girau, 1987;
Jiménez, 2006; Linnhoff, 1994).

El ahorro energético es el problema mas importante en la industria de

refinacion y petroquimica. Es por ello que es tan sustancial la integracion



energética en cualquier etapa del proceso industrial. Segun Puerta (2004) y
resultados de investigaciones anteriores demuestran que la integracion
energética de procesos es viable, tanto técnica como econdémicamente, dado
gue pueden ser satisfechas las demandas de vapor y electricidad durante todo
el afio, siempre que se tomen en cuenta una serie de variables que tienen alta
influencia en las principales caracteristicas termoenergéticas de los procesos
integrados energéticamente.

En consideracion a todo lo expuesto anteriormente, es posible plantear como
Problema de la investigacion:

¢, Como reducir el consumo de energia en la seccidén de hidrofinacion de diesel

de una refineria de petroleo?
Para dar solucion al problema se plantea la siguiente Hipotesis:

El estudio de integracion de las corrientes de energia en el proceso permite
obtener una red eficiente de intercambio de calor en la seccién de hidrofinacion

de diesel de una refineria de petroleo.
Como Objetivo General de la investigacion se presenta:

Aplicar la integracion energética en la seccion de hidrofinacion de diesel de una

refineria de petréleo.

Para dar cumplimiento al objetivo general, se proponen los siguientes

Objetivos Especificos:

1. Determinar los métodos de integracién energética mas adecuados para

procesos de refinacion de petroleo.

2. Obtener desde la descripcion de la seccidén de hidrofinaciéon de diesel, las

corrientes energéticas y sus datos térmicos.

3. Proponer una red Optima de intercambio de calor en la seccién de
hidrofinacion de diesel en estudio.

4. Evaluar técnica y economicamente la red de intercambiadores de calor

propuesta.



Capitulol: Andlisis bibliografico

En este capitulo se realiza un analisis de los principales aspectos vinculados de
la tematica a investigar, entre los que se destaca: el petréleo como fuente de
energia actual, refinacion de petroleo, hidrofinacion de diesel e integracion
energética. Para su realizacion se consultan materiales de la biblioteca
Cientifico — Técnica de la Universidad de Matanzas, trabajos de diplomas, tesis
de maestrias y de doctorados. En la busqueda de informacion también se
accede a bases de datos remotas (Elsevier, Wiley, Springer, entre otras)

disponibles en Internet.
1.1 El petroleo como fuente de energia actual

Histéricamente la produccion de energia ha sido uno de los factores decisivos
para el desarrollo del ser humano. Segun Lugo (2017), en la actualidad es
estratégico el sector energético para el avance socio-econémico de cualquier
pais o region del mundo, donde los combustibles fosiles, principalmente el
petréleo representa la principal fuente de energia.

La energia constituye una dimension clave de los procesos economicos, Yy
también de cualquier proyecto de desarrollo. Segun Campos (2012) las
principales fuentes de energia son el petréleo (33 %), el gas natural (24 %) vy el
carbon mineral (30 %), todos ellos distribuidos desigualmente en el subsuelo de

determinadas lugares del planeta.

A partir del siglo XX, los combustibles fésiles han sido la base del avance de
las sociedades industrializadas. Sin embargo, el petréleo tiene sus dias
contados al tratarse de un recurso no renovable, por lo que la utilizacion de
nuevas fuentes de energia, multiples y renovables, sera uno de los principales
retos del siglo XXI (Chicaiza, 2012).

Concuerda con lo anterior Benavides (2008) cuando plantea que la
dependencia del petroleo como fuente de energia es uno de los problemas mas
significativos que enfrenta la humanidad, como tantos otros recursos naturales,
esta llamado a disminuir y en ultimo término, corre el riesgo de desaparecer. El
hecho es que, tanto los paises desarrollados como los que estan en desarrollo

dependen en un 80 % de los combustibles fésiles. En el extremo opuesto, las



energias renovables con tecnologia mas de vanguardia (solar y edlica,
principalmente) apenas llegan al 1 % del suministro energético mundial (Marin
y San Martin, 2012).

En la actualidad, ninguna actividad economica moderna puede subsistir o
competir sin el suministro de energia. La demanda energética crece de forma
continua, especialmente en productos derivados del petréleo (Rivero et al.,
2016).

Los recursos energéticos de los que se hablan no son directamente utilizables
por la poblacién que habita, encima deben ser extraidos y refinados, con un
complejo y carisimo proceso que sélo grandes empresas (privadas o publicas)

pueden realizar (Campos, 2012).

Hoy existe total acuerdo en que la justificacion social del petréleo deriva de su
utilizacidbn como carburante de automocion o materia prima para la industria
petroquimica y la generacién de electricidad, aplicaciones de dificil sustitucién
(Rivero et al., 2016).

En el caso de Cuba, durante la crisis de los afios 90, se reducen
considerablemente las importaciones de petroleo y con ello la afectacion en la
generacion de electricidad fue inmediata. A partir de ese momento comienza la
asimilacion del crudo nacional en las plantas productoras de energia eléctrica,
a pesar de su elevado contenido en azufre y alta viscosidad, que no se
especificaba en el disefio de estas. De igual forma, se inicia la utilizacion del
gas acompafante del petrdleo, el cual se perdia hasta entonces en la
extraccion del hidrocarburo (Lugo, 2017).

Resulta por ello de vital importancia el ahorro de este recurso natural y el
empleo de tecnologias mas eficientes para obtener sus derivados (Rivero et al.,
2016).

1.2 Refinacién de petréleo

La industria de la refinacion es estratégica para la economia, ya que brinda la
oportunidad de afadir valor al petroleo. Sus destilados son base de

abastecimiento de un sin numero de actividades que realiza el ser humano,



entre las que sobresale el transporte, la generacion de electricidad y las

actividades que demandan calor en sus procesos (Romo, 2016).

En general, la industria de la refinacion es intensiva en capital, en donde el
tamafio y complejidad tecnoldgica, junto con el costo salarial y las regulaciones
ambientales, son relevantes para su viabilidad. Esta industria esta constituida
por un conjunto de grandes plantas de produccién continua, en las que el
petrdleo crudo es separado en diferentes fracciones; por ejemplo, el crudo es
procesado fisica y quimicamente para elaborar productos terminados, que van
desde los muy livianos como el gas licuado del petrdleo hasta los mas pesados
como los asfaltos o el coque. La industria de la refinacion también comprende
el transporte y almacenamiento de los productos elaborados, asi como su
entrega a los consumidores a través de sus puntos de distribucion (ANCAP,
2013).

Para Berger y Anderson (1978), las refinerias son plantas de produccion de
gran densidad de capital, con sistemas de procesamiento extremadamente
complejos. En ellas se convierte el petréleo crudo y otros flujos de entrada en
diversos subproductos refinados, mediante la separacion del crudo en
diferentes fracciones (cada una con un punto de ebullicion y distribucién de la

cantidad de carbono Unicos).

Mientras, Kraus (2013) ofrece una explicacibn mas detallada, cuando plantea
que el proceso de refinacibn de hidrocarburos consiste en el empleo de
sustancias quimicas, catalizadores, calor y presidon para separar y combinar los
tipos basicos de moléculas de hidrocarburos que se hallan de forma natural en
el petréleo crudo, transformandolos en grupos de moléculas similares. Es decir,
se reorganizan las estructuras y los modelos de enlaces de las moléculas
basicas y se convierten en moléculas y compuestos de hidrocarburos con

mayor valor.

Una refineria es un centro de trabajo donde el petrdleo crudo se transforma en
sus derivados. Esta transformacion se logra mediante los procesos de:
destilacién atmosférica, destilacion al vacio, hidrodesulfuracién, desintegracion
térmica, desintegracion catalitica, alquilacion y reformacién catalitica, entre

otros (Chugunova, 2015).



1.2.1 Esquemas de refinacion

Para Romero (2011) se denomina “esquema de refino” al conjunto de procesos
que constituyen una refineria de petréleo y opina que el mismo puede variar de
unas refinerias a otras en funcion del tipo de crudo o crudos a tratar, las
especificaciones exigidas por el mercado, la demanda de los productos, la
tecnologia disponible y la flexibilidad requerida. ICCT (2011) plantea que cada
refineria tiene una estructura fisica diferente, asi como determinadas

caracteristicas operativas y una economia particular.
En la figura 1.1 se muestra el esquema general de una refineria de petréleo

MATERIAS PRODUCTOS
PRIMAS COMERCIALES

PROPANO/BUTANO(GLP)

CRUDOS— —* [ * GASOLINAS

REFINERIA [ * KEROSENO

OTROS . , FUELOIL
“1 i §— " OTROS (ASFALTO, COQUE, DISOLVENTES)

ENERGIAS GASTOS DE PERSONAL  PRODUCTOS QUIMICOS
Y CATALIZADORES

- EE - OPERACION
- AGUA - MANTENIMIENTO EE Energ.a Eléctrica
- OTROS - ADMINISTRACION GLP: Gas Licuado del Petroleo

- OTROS

Figura 1.1. Esquema general de refinacion de petroleo (Hernandez, 2008).

El proceso de refinacion méas elemental que se conoce, incluye una unidad
atmosférica de fraccionamiento, asi como otras unidades periféricas (Figura
1.2).
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Figura 1.2. Configuracion convencional de una planta topping para refinacion

agua

crudo

de crudo (Begajewiez y Ji, 2001).

El proceso convencional de refinacion que se muestra en la figura anterior
consta de una columna de destilacion con despojadores laterales y circuitos de
reflujo, los cuales aparecieron aproximadamente hace 73 afios (Miller y
Osborne, 1938) y es, hasta ahora el que se utiliza en la industria.

Las refinerias con unidades de destilacion atmosférica o topping solo realizan
la destilacién del crudo y otras operaciones de apoyo esenciales; las refinerias
con esquema de hydroskimming también agregan el reformado catalitico,
diferentes unidades de hidrotratamiento y mezcla de productos. Estos procesos
permiten controlar el contenido de azufre de los productos refinados (Rivero,
2016).

Las refinerias de conversion media (o craqueo) incluye no solo los procesos del
esquema de hydroskimming, sino también, y lo que es mas importante el
cragueo catalitico o hidrocraqueo. Estas tienen la capacidad de mejorar los
patrones de rendimiento natural de los crudos que procesan (Begajewiez y Ji,
2001).



1.2.2 Etapas fundamentales del proceso

La transformacion del crudo en sus productos derivados se realiza mediante la
aplicacion de una serie de procesos fisicos y quimicos con el objetivo de afiadir
el maximo valor al producto refinado y al minimo coste posible (Lluch, 2008). El
refino del petrdleo se lleva a cabo en instalaciones especificas disefiadas para
obtener el maximo rendimiento en cada una de ellas, denominadas “unidades”.
Estas se clasifican en: unidades de proceso, de servicios auxiliares y de
operaciones fuera del proceso (Grupo Alfonso Gallardo, 2007). Segun Kraus
(2013) dichas unidades de proceso se clasifican basicamente en: separacion,

conversion, tratamiento, formulacion y mezcla.

El primer paso en el refino de petréleo es el fraccionamiento del crudo en torres
de destilacién atmosférica y al vacio. El petrdleo crudo calentado se separa
fisicamente en distintas fracciones de destilacién directa, diferenciadas por
puntos de ebullicion especificos y clasificados por orden decreciente de
volatilidad, en gases, destilados ligeros, destilados intermedios, gasoleos y
residuo. Esto se realiza en una unidad ordinaria de destilacion de crudo en dos
fases: la torre atmosférica, que produce fracciones y destilado ligero y seguido
una torre de destilaciébn al vacio que procesa los productos residuales

atmosféricos (Kraus, 2013).

Los procesos de conversion, como el craqueo, la combinacién y la rectificacion,
modifican el tamafio y la estructura de las moléculas de hidrocarburos para
convertir las fracciones en productos de mayor valor. Los procesos de
conversion mas utilizados para modificar el tamafio y/o la estructura de las
moléculas de hidrocarburos son los siguientes: descomposicion (division)
mediante hidrocraqueo, cragueo térmico y catalitico, coquizacion y ruptura de
la viscosidad; unificacion (combinacion) mediante alquilacion y polimerizacion;
alteracion (rectificacion) con isomerizacion y reformacion catalitica y

tratamiento (Kraus, 2013).

Como resultado de la conversion se crean varias moléculas de hidrocarburos
gue no suelen encontrarse en el petréleo crudo, aungue son importantes para
el proceso de refino y rara vez se encuentran de modo natural en el petréleo

crudo sin procesar.



Segun Garrido (2010) una seccion con gran significado la constituye la planta
Merox que tiene como objetivo el tratamiento de disolventes, queroseno,
gasolina de la unidad de destilacién atmosférica y de vacio, viscorreducciéon y
cragueo catalitico, lo cual permite controlar los compuestos azufrados

convirtiéndolos en elementos no corrosivos.
1.3 Proceso de hidrofinacién de diesel

La hidrofinaciéon de diesel constituye una etapa de gran importancia en el
proceso de refinacion de petrdleo, debido a que su principal objetivo es eliminar
contaminantes que posee el petrdleo, por o que para una mejor comprension

se muestra a continuacion los fundamentos del proceso.
1.3.1 Fundamentos del proceso

El hidrotratamiento es una de las operaciones mas significativas que se llevan
a cabo durante la refinacion del petrdleo. Este proceso ha cobrado nueva
importancia en la actualidad, debido a que a partir de este se cuenta con
fracciones de petréleo con menor cantidad de impurezas, como: el azufre (S,
S,, Sg), nitrégeno (N2) y algunos metales como el vanadio (V), que llegan a
envenenar los catalizadores de otros procesos. En dicha etapa ocurren
reacciones adicionales que permiten complementar el tratamiento al eliminar
también compuestos nitrogenados, convertir las olefinas en compuestos

saturados y reducir el contenido de aromaticos (Saavedra, 2015).

Poma (2004) asegura que estos contaminantes, si no se eliminan de las
fracciones de petroleo, a medida que fluyen a través de las unidades de
procesamiento de una refineria, pueden ocasionar efectos perjudiciales en los
equipos (corrosion, rotura, mal funcionamiento), los catalizadores y la calidad
del producto terminado (incumplimiento de las normas de calidad requeridas).
En ese sentido Gonzéalez (2008) argumenta que para eliminar contaminantes
como el nitrégeno, azufre, oxigeno y algunos metales presentes en el petréleo

se emplean los procesos de hidrotratamiento.

El hidrotratamiento requiere de altas presiones y temperaturas, donde la
conversién se realiza en un reactor quimico con catalizador sélido constituido

por alimina impregnada con molibdeno, niquel y/o cobalto. Su principal
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objetivo es eliminar elementos contaminantes como son: el oxigeno, el azufre y
nitrégeno mediante la produccion de H,O, H,S y NH3 a partir de la reaccion del
hidrégeno con esos elementos presentes en los hidrocarburos. La eliminacion
de azufre es necesaria, ya sea para el procesamiento en unidades donde el
azufre puede contaminar el catalizador o por razones de calidad del producto.
La formacion de sulfuro de hidrégeno (H.S), amoniaco (NHgz y cloruro de
hidrégeno (HCI) son de importancia extrema por la suciedad, taponamientos y
la corrosion en el sistema de efluente del reactor y en las especificaciones del

producto (Palacios, 2002)

Los procesos de hidrotratamiento pueden utilizarse para:

1. Eliminar azufre (hidrodesulfuracion, HDS).

2. Eliminar nitrégeno (hidrodesnitrificacion, HDN).

3. Saturacion de olefinas.

4. Saturacion de aroméaticos (hidrodesaromatizacion, HDA).

Segun Calzadilla (2016), una refineria de tipo hydroskimming estas unidades

se emplean para:

1. Pretratar la nafta de alimentacién al reformador catalitico y eliminar el azufre
y el nitrégeno, donde la concentracion de estos elementos debe ser inferior a

0,5 mg/L para evitar el envenenamiento del catalizador.

2. Hidrodesulfurar la gasolina y gasoleos para cumplir la especificacion de
azufre, actualmente de 150 y 350 mg/L respectivamente, a 30 mg/L a partir del
afio 2005 y 10 mg/L a partir del afio 2009 para los dos productos.

3. Eliminar el azufre y la corrosion por keroseno
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1.4 Integracién energética

La integracién energética tiene una gran importancia para la industria actual;
pues esta permite maximizar el uso eficiente de la energia producto de la
recuperacion y minimizar la utilizacion de portadores energéticos. De ahi lo
imprescindible de conocer la necesidad de integracién para hacer procesos
mas rentables mediante la reduccion del consumo energético, asi como los
métodos a utilizar para llevar a cabo una optimizacion de la energia (Calzadilla,
2016).

1.4.1 Necesidad de laintegracion energética

La sociedad actual basa su desarrollo en el consumo de recursos energéticos
renovables, debido a que a escala mundial, el andlisis de la tendencia del
consumo energético indica un incremento. Para Garrido (2010) y Dominguez
(2014) la integracion de procesos es un enfoque eficaz que permite a las
industrias aumentar su rentabilidad. Se logra a través de reducciones en el
consumo de energia, agua y materias primas, reduccion en la emisién de

gases de efecto invernadero y en la generaciéon de residuos.

Pérez (2013) plantea que la integracion de energia caracteriza el flujo global
dentro de cualquier proceso y que ademas identifica las politicas 6ptimas para
su distribucion. Ademas si esta se realiza correctamente permitird disminuir

costos tanto en su instalaciéon como en el funcionamiento normal de la misma.

Para un adecuado funcionamiento y prestacion de servicios, las refinerias de
petréleo utilizan grandes cantidades de energia. De ahi que Visbal y Proafio
(2014) planteen que el ahorro energético es el problema mas importante en la
industria de refinacion y petroquimica, asociado también a otros, como: costos,

regulaciones ambientales y relaciones sociales.

Segun Rivero (2016) las tendencias de la industria petrolera consideran utilizar
al maximo equipos y procesos existentes para la solucion de problemas
operativos de inmediato, situacion que permite el desarrollo y la rentabilidad de

muchos proyectos bajo estas condiciones.
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Para CEPAL (2013) en la operacion a nivel industrial de procesos los costos
energéticos reflejan valores por encima del 13 % con respecto al costo total de
la produccion, razon de gran significado para motivar la explotacion de

conceptos en el empleo eficiente de la energia.
1.4.2 Métodos de integracion energética

Gundersen (2000) plantea que los diferentes métodos de integracion de

procesos pueden clasificarse en:

- Métodos basados en el andlisis de la Primera Ley de la Termodinamica

(Tecnologia Pinch, Métodos basados en la Programacién Matematica).

- Métodos basados en el andlisis de la Segunda Ley de la Termodinamica

(Andlisis Exergético).

- Métodos basados en la combinacién del anélisis econdmico y la Segunda Ley

(Analisis Exergoeconémico).
v" Tecnologia Pinch

La tecnologia pinch presenta una metodologia simple para analizar
sistematicamente procesos quimicos y sistemas de utilidades circundantes, con
la ayuda de la Primera y Segunda Ley de la Termodinamica. La Primera Ley
proporciona la ecuacion de energia para el calculo de la variacion de entalpia
de las corrientes que atraviesan el intercambiador de calor, mientras que la
Segunda Ley determina la direccién del flujo de calor. Esto implica que la
energia calorifica s6lo puede fluir en la direccién de la corriente caliente a la
corriente fria, 1o que prohibe el cruce de temperaturas entre las corrientes,
calientes y frias, a través de la unidad de intercambio. Con el uso de esta
metodologia es posible identificar los cambios necesarios en las condiciones
del proceso que puedan tener un impacto en el ahorro energético, al considerar
gue estos cambios pueden lograrse con el disefio O6ptimo de la red de

intercambiadores de calor (Cheresources, 2004).
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v" Método de optimizacién por programacion lineal

Se considera por Salazar (2012) que la programacion lineal representa un
algoritmo, mediante el cual se resuelven situaciones reales, donde se tienen
como objetivos: identificar y solucionar dificultades para mejorar la produccion
con respecto a los recursos (principalmente los limitados y costosos), lo cual

incrementa sus beneficios.

Segun expone Gundersen (2000) el propésito fundamental de la programacion
lineal es optimizar (minimizar los costos, riesgos y otros 0 maximizar las
utilidades, eficiencia, entre otros) una funcién lineal. Esta se conoce como
funcion objetivo, donde las variables de dicha funcién se encuentren sujetas a

restricciones expresadas mediante un sistema de inecuaciones lineales.

La programacion lineal permite obtener soluciones globales y se aplica en la
sintesis de procesos, para las redes de intercambio de calor por sus siglas en
inglés (HEN), en las redes de intercambio de masas (MEN), en secuencias de
servicios, entre otros. Asi como, en el disefio, programacion y planeacion de

procesos y en la interaccion y control de procesos (NAMP, 2003).

De acuerdo con Lugo (2017) que en la optimizacion matematica es significativo
el uso de la programacion lineal, lo cual permite determinar un resultado éptimo
al efectuar su aplicacion. La factibilidad del método esta dada por la utilizacion
de ecuaciones lineales, tanto para la funcion objetivo como para las
restricciones; consideracion que facilita el desarrollo del método de

programacion y la obtencién de la solucién éptima.
v' Analisis exergético

La exergia es una medida universal del trabajo potencial o de la calidad de las
diferentes formas de energia respecto a un ambiente dado. La pérdida
exergética proporciona una medida cuantitativa, generalmente aplicable, del
proceso o la ineficacia de un sistema. Por lo que, el analisis exergético se
ajusta bien para el analisis de las ineficacias de una unidad, proceso o planta
total (Laukkanen, 2003).
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En otras investigaciones se plantea que la exergia es la cantidad de trabajo
que puede ser extraido por un consumidor de energia externo durante una
interaccion reversible entre el sistema y sus alrededores hasta que un completo
equilibrio se alcanza (Montes de Oca et al., 2005).

Por otra parte, se dice que la exergia de un portador de energia es una
propiedad termodinamica que depende del estado del portador considerado y
el estado del medio o estado de referencia, como también se le conoce. El
concepto de exergia resulta ser muy cémodo para analizar el grado de
perfeccionamiento termodindmico de cualquier aparato térmico y tiene la
ventaja de poder aplicarse a procesos quimicos, de combustion, bioquimicos,

fisicos, entre otros (Bejan, 1996; Valero, 1997).
v Método exergoecondémico

En 1993 el término exergoeconomia fue introducido por Tsatsaronis para dar
una caracterizacion mas precisa e inequivoca de la combinacion del andlisis
exergético con el analisis econdmico usando como variable principal el costo
exergético. Los analisis termodinamicos y econdmicos no tienen que ser
combinados en el campo mas general de la termoeconomia, pero si se
considera que en la exergoeconomia ellos se integran a través del costo
exergético. En la termoeconomia se considera cualquier andlisis que incluya
tanto, variables termodindmicas como econOmicas, Nno hecesariamente
combinadas. Por consiguiente, la exergoeconomia es una parte, la mas

significativa, de la termoeconomia (Montes de Oca, et al., 2005).

La exergoeconomia se utiliza con el objetivo de mejorar la efectividad de los
costos en nuevos sistemas, de igual forma en el desempefio y la efectividad de
los costos de sistemas ya existentes. Ademas, ayuda a la decision del
mantenimiento de estos sistemas, y de esta manera asignar fondos de

investigacion y desarrollo (Lugo, 2017).

Los métodos exergético y exergoecondmico tienen una amplia presencia y
directa aplicacion en la industria, en consideracion a que permiten identificar y

evaluar ineficiencias del proceso en cuestion, al efectuar una evaluacion directa
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de los costos por diferentes puntos de irreversibilidad en el sistema (Montes de
Oca, et al., 2005).

Después de un analisis de los métodos de integracion de procesos se puede
decir que los dos primeros métodos descritos permiten una integracion
energética capaz de proponer o modificar la red de intercambio de calor, donde
puede tener su repercusion en el ahorro energético. Mientras que los dos
altimos identifican las areas o equipos donde se tienen las mayores

irreversibilidades.
1.5 Conclusiones parciales del capitulo

1. El petréleo constituye la principal fuente energética de suministro de un
pais.

2. La industria del refino consume gran cantidad de energia, la cual
constituye el eslabdn unico y fundamental en la cadena de suministro
de petréleo desde el pozo hasta la bomba.

3. Laintegracién energética es imprescindible para minimizar los costos en
la industria actual

4. Para el estudio que se pretende, el método de programacion lineal es el
mas factible debido a que muestra una red éptima de intercambio de

calor.
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Capitulo 2: Materiales y Métodos

En este capitulo se describe la seccion de hidrofinacion de diesel de una
refineria de petrdleo y se muestra la metodologia a emplear para la realizacion
de la integracién energética por programacion lineal del proceso en cuestion,
con el objetivo de obtener una red optima de intercambiadores de calor y

minimizar el consumo energético.
2.1 Caracterizacion tecnoldgica del proceso

La seccion hidrofinadora de diesel perteneciente a la refineria caso estudio
cuenta con un ciclo de reaccion y un ciclo de regeneracion de aminas (Anexo
1). Esta tiene por objetivo la aplicacion de un tratamiento adecuado al diesel
proveniente de etapas anteriores de la refineria, de forma tal que disminuya el
contenido de azufre hasta valores menores de 0,5 % en masa, para asi
alcanzar los indices de calidad requeridos para su empleo. Este tratamiento
consiste en un amplio grupo de etapas en las cuales se utiliza el hidrégeno
como reactante, en presencia de un catalizador y bajo condiciones de

operacion apropiadas.
Ciclo de reaccion

En la seccion de hidrotratamiento de diesel se trata la fraccion 180-360 °C que
se obtiene de la destilacion atmosférica, primeramente va a tanque intermedio
para realizar la hidrodesulfuracién (HDS). El inyecto a la planta se mezcla con
gas recirculante rico en hidrégeno. La mezcla de materia prima con gas
recirculante se calienta en intercambiadores de calor (E-01-301) hasta una
temperatura de 300 a 350 °C, posteriormente la mezcla pasa a calentarse en
un horno (F-01-301) a una temperatura de 360 a 400 °C antes de entrar al
reactor (R-01-301).

La mezcla al salir del reactor cede su calor en los intercambiadores de calor E-
01-301, luego se disminuye su temperatura en un enfriador por aire (A-01-301)
y en el enfriador por agua (E-01-303) hasta 45 °C. Seguidamente pasa a un
separador de alta presiéon (B-01-301), donde se separan el hidrogenado

inestable y el gas circulante rico en hidrégeno.
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Para mantener la concentracion de hidrogeno en el gas recirculante a un nivel
del 65 % (volumétrico), como minimo, el gas fresco rico en hidrogeno se
alimenta continuamente desde seccion de reformacion catalitica. El
hidrogenado inestable pasa del separador de alta presion a un separador de
baja presion (B-01-302), donde al bajar la presidon hasta 784,5 kPa se

desprende una parte del gas disuelto (gas recirculante).

El hidrogenado inestable del separador de baja presién, se envia a los
intercambiadores E-01-302, en los cuales se calienta de 220 a 250 °C a través
del combustible estable y luego se suministra a la torre de estabilizacion (T-01-

301), donde se separan el gas recirculante y la nafta.

La fraccion estable hidrotratada 180-360 °C de la parte inferior de la torre de
estabilizacion con ayuda de la bomba P-01-302, va al horno, donde se calienta
hasta una temperatura de 330 a 350 °C y se retorna a la torre para mantener el

régimen de temperatura.

El exceso del diesel estable se evacua de la instalacion a través de los
intercambiadores de calor E-01-302 y del enfriador por aire A-01-302, con una

temperatura de 55 °C en la salida y se almacena en tanques.

Los vapores de gasolina y el gas hidrocarbonico se sacan de la parte superior
de la torre de estabilizacion y se envian al condensador — enfriador por aire (A-
01-303), donde condensan y se enfrian hasta 60 °C. Después siguen
enfriandose con agua en el E-01-305 hasta 45 °C.

Los productos de este enfriador pasan al separador B-01-305, donde se separa
el gas recirculante, el agua y la nafta. Parte de la nafta se toma del separador
por una bomba y se suministra como reflujo a la parte superior de la torre

estabilizadora.

Para suprimir la corrosion por hidrégeno sulfurado en la torre de estabilizacion

se alimenta la solucién de inhibidor de corrosion desde un tanque (D-01-304).

La nafta en exceso del separador B-01-305 conjuntamente con la que se
separa en el tambor B-01-03, se envia a tanques intermedios o a la seccion de

reformacion catalitica, en dependencia de sus caracteristicas. El acido
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sulfhidrico acuoso del separador B-01-305 se envia a la linea de sulfurosos

alcalinos.
Ciclo de regeneracion

El objetivo de la regeneracion del catalizador consiste en quemar el coque y el
azufre depositados sobre el catalizador en el proceso de reaccion, cuya
cantidad depende de la naturaleza de la materia prima, la duracion y las

condiciones de operacion del proceso.

La regeneracion del catalizador se realiza con una mezcla de vapor y aire. Al
terminar el quemado, el catalizador es sometido a la calcinacién y terminada
esta el catalizador es vaporizado con vapor de agua y enfriado. Después de la
purga con gas inerte y prueba de sellado el sistema se encuentra listo para ser
llenado con gas rico en hidrogeno. Una vez regenerado el catalizador, se seca
y sulfura. Posteriormente se procede a la alimentacién de la materia prima

mientras el bloque depurador esta listo para la circulacién en caliente.

2.2 Integracion energética mediante programacion lineal

Para la realizaciéon de la investigacion en el area de la seccién de hidrofinacion
de diesel, se emplea la metodologia de programacion lineal expuesta por Lopez
(2016), segun los aspectos que definen Biegler, et al. (1997) y Benitez, et al.,
(2007).

2.2.1 Desintegracion energética del proceso

La desintegracion energética consiste en eliminar todos los intercambiadores
de calor del diagrama de flujo del proceso y en su lugar indicar el calentamiento

o enfriamiento de las corrientes mediante su temperatura inicial y final.

Este paso solo se realiza en plantas que existan fisicamente, donde estén
presentes intercambiadores de calor que integren energéticamente el proceso.
Durante la sintesis y disefio de plantas quimicas no es necesaria esta etapa ya
gue todavia no existe ninguna integracion previa de corrientes. (Benitez, et al.,
2007).
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En la etapa se realiza un analisis de los equipos de intercambio de calor que se
encuentran en el proceso, para identificar las corrientes energéticas que
intervienen y las utilidades que se requieren en el mismo; mediante el esquema
tecnoldgico del caso de estudio (anexo 2). Aquellas corrientes que no pasan a
través de un equipo de transferencia de calor, donde cambie su valor

energeético, no pueden considerarse una corriente energética (Lugo, 2017).
2.2.2 ldentificacion de las corrientes energéticas

En integracién energética se define como corriente aquella que, conservando
Su masa y composicion, cambia su valor energético (temperatura o estado de
agregacion) desde la salida de una operacion hasta la entrada de otra (Benitez,
et al., 2007).

El primer paso para identificar estas corrientes es obtener los datos necesarios
(temperatura de entrada y salida) para su clasificacidon. En este caso estos

datos provienen de la investigacion realizada por Acosta (2015).
Las corrientes energéticas se clasifican en:

Corrientes frias: Aumentan su energia (la temperatura de salida es mayor que

la temperatura de entrada o existe evaporacion).

Corrientes calientes: Disminuyen su energia (la temperatura de salida es

menor que la temperatura de entrada o existe condensacion).

Utilidades: Son todos los fluidos adicionales que se utilizan como medio de

enfriamiento (utilidades frias) o de calentamiento (utilidades calientes).

Al identificar las corrientes que se deben integrar, hay que tener en cuenta que
por lo general, lo que se etiqgueta como corriente en el diagrama de flujo, y lo
que se debe considerar como una corriente en la integracién energética, son

cosas diferentes.
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2.2.3 Extraccion de los datos térmicos de las corrientes y utilidades del

proceso

En integracion energética, el dato mas importante de una corriente es su valor

energético (entalpia, calor especifico, calor latente), otros datos necesarios

para realizar la integracion energética son el caudal y las temperaturas de

entrada y de salida de cada corriente. También pueden ser Utiles las

composiciones de las corrientes para estimar los calores especificos de las

mezclas. Todos los datos anteriores pueden ser estimados mediante los

balances de masa y energia correspondientes.

El valor energético (calor) de cada corriente se determina por la ecuacion 2.1 si

se trata de calor sensible y por la ecuacion 2.2 si se trata de calor latente.

Q=m-cp-(Te—Ts) (2.1)
Q=m-2 (2.2)
Donde:

Q: Flujo de calor sensible y/o latente, respectivamente (kW)
m: Flujo méasico de la corriente (kg/s)

Cp: Calor especifico de la corriente (kJ/kg K)

Te: Temperatura de entrada (K)

Ts: Temperatura de salida (K)

A: Variacion de entalpia de vaporizacién o condensacion (kJ/kg)

En las corrientes frias un valor negativo significa que se les debe suministrar

esa energia para lograr la temperatura de salida (calor absorbido).

Por el contrario en las corrientes calientes un valor positivo significa que debe

eliminarse ese calor para alcanzar la temperatura de salida (calor cedido).
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El flujo de calor neto del sistema es la suma del calor de todas las corrientes y
representa la cantidad de energia adicional que debe suministrarse o
eliminarse del sistema mediante utilidades para lograr un balance energético,

se determina por la ecuacion 2.3
n

Qneto =" Qi (2.3)
i=1

Donde:

Qneto: Flujo de calor neto del sistema (kW)
n: Cantidad de corrientes que intervienen
i Numero de la corriente

Qi: Flujo de calor de cada corriente (kW)

Si el calor neto es negativo (Qneto< 0) significa que al sistema se le debe
suministrar esa energia mediante utilidades calientes; por el contrario si el calor
neto es positivo (Qnetoe™> 0) significa que ese calor debe ser eliminado mediante

utilidades frias.
2.2.4 Seleccion de la diferencia minima de temperatura inicial

El ATmin N0 €s mas que la menor diferencia de temperatura que puede existir
entre una corriente fria y una caliente a lo largo de un intercambiador de calor

para que la transferencia sea efectiva.

Por lo que en cualquier punto de un intercambiador de calor se cumple la

siguiente expresion (ecuacion 2.4).

ATppin = Tc = Tf (2.4)
Donde:

Tc: Temperatura de la corriente caliente (K)

Tf: Temperatura de la corriente fria (K)
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La seleccidon del ATqin constituye un problema de optimizacion ya que mientras
menor sea esa diferencia de temperatura mayor sera el area de transferencia
de calor aumentando asi los costos de instalacion y mantenimiento, mientras
que seran menores los requerimientos de utilidades disminuyendo los costos

de operacion.

En la tabla 2.1 se muestran diferentes valores de AT., para diferentes

procesos segun lo planteado por Gundersen (2000) y Cheresources (2004).

Tabla 2.1 Diferencia minima de temperatura para disefiar de un nuevo proceso

Sector industrial Valores de AT, recomendados (K)
Refineria de petréleo 20-40

Petroquimica 10-20

Quimica 10-20

Procesos a bajas temperaturas | 3—5

Fuente: Gundersen (2000); Cheresources (2004).

Como se puede observar los valores recomendados de ATmin para una
refineria de petroleo se encuentran entre 20 K y 40 K. Esto no significa que
valores inferiores o superiores permitan redes de intercambiadores eficientes,

de ahi la necesidad de optimizar este parametro (Calzadilla, 2016).
2.2.5 Construccioén del diagrama de intervalos de temperaturas

El diagrama de intervalos de temperaturas es un grafico—tabla donde se indican
todos los niveles de temperatura del proceso. Cada corriente se representa con
una flecha vertical que parte desde la temperatura de entrada hasta la
temperatura de salida. Las saetas de las corrientes calientes se dibujan de
arriba hacia abajo y las de las frias se dibujan de abajo hacia arriba
colocandose las corrientes calientes a la izquierda y las frias a la derecha.
Cada linea de temperatura tiene una diferencia de ATy, entre el lado caliente y

el frio.
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T(K) Corrientes Calientes Corrientes Frias T(K)
1 2 3 4 5 6
mCpl | mCp2 | mCp3 |m*Cp(kW/K)| mCp4 | mCp5 | mCpb
tlc t1f
2 A t { } tf
t3c B t3f
tdc v C t4f
t5e D tof

Figura 2.1 Diagrama de intervalos de temperatura (Rivero, 2016)

En la figura 2.1 los intervalos de temperatura se identifican con una letra
consecutiva que se escribe en la franja central que separa el lado caliente del

frio y se representa la capacidad calérica (m-Cp;) de cada corriente.

El diagrama se completa con el balance energético para cada intervalo de
temperaturas. El calor de cada intervalo se calcula como la diferencia de calor
entre las corrientes calientes y frias en el intervalo por la ecuacion 2.5; la cual
se representa de esta forma por existir solamente calor sensible para el caso

de estudio.

Qi = [(Temax — Temin) Ze<1(my = cv)| = [(Trmax — Trmin) Zit1(m; - cpy)] (2.5)
Donde:

Qi: Flujo de calor transferido en el intervalo i (kW)

Temax: Temperatura maxima del intervalo i para el lado caliente (K)

Temin: Temperatura minima del intervalo i para el lado caliente (K)

Timax: Temperatura maxima del intervalo i para el lado frio (K)

Timin: Temperatura minima del intervalo i para el lado frio (K)

m;.Cp;: Razon de flujo de capacidad cal6rica (KW/K)

CC: Corriente caliente
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CF: Corriente fria

Una vez que se obtiene el calor en cada intervalo de temperatura se procede a
calcular el calor neto del sistema a través de la ecuacién 2.3. El mismo tiene
que coincidir con el valor del calor calculado en la segunda etapa, lo que

demuestra que el diagrama fue confeccionado correctamente.
2.2.6 Construccion del diagrama de cascada

A través del diagrama de cascada se puede obtener la cantidad 6ptima de
energia que se debe extraer y/o suministrar de un proceso dado mediante
utilidades. Dicho diagrama es una representacion grafica del cruce de flujo de
calor por los intervalos de temperatura y se considera como un problema de
transporte, en el cual las corrientes calientes son tratadas como fuentes
(utilidades calientes) y las frias como destinos (utilidades frias), por lo que es
conveniente que el calor se transfiera desde las fuentes hacia los destinos, a
través de intervalos de temperaturas que garantizan un intercambio de calor
factible. Cada intervalo de temperatura se muestra en forma de rectangulos
independientes, donde se realiza un balance de energia con el propdsito de
calcular la energia de salida, segun la energia que entra con la que existe en el

mismo (Benitez, et al., 2007).

Segun Loépez (2016), las flechas indican la cantidad de calor que puede
intercambiar cada corriente por intervalo. Cuando todo el calor no puede
ubicarse en los destinos, debido al intervalo de temperatura, el exceso o calor
residual (Rk), se coloca en forma de cascada hacia el nivel de temperatura

inferior (figura 2.2).

El modelo que se formula generalmente tienen grados de libertad, lo cual
implica un problema de optimizacion, cuya funcion objetivo es la minimizacion
de los flujos de calor de utilidades (Qw, frias y Qu, calientes). Por ende, se
considera como restriccion la no negatividad de las variables, lo cual se
soluciona a partir de un problema de programacion lineal, donde se determina

el calor neto del sistema (ecuacion 2.6).

Qneto = Z Qutil.frias - Z Qutil.calientes (26)
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Donde:

Quiil. rias: Flujo de calor que se necesita extraer al sistema mediante utilidades
frias (kW)

Quitil. calientes: Flujo de calor que se necesita suministrar al sistema mediante

utilidades calientes (kW)

lCIn
A
1
Ry 4
B
2 5
Rz
C
3 Rs 6
D
¥ Qe

Figura 2.2 Diagrama de cascada o modelo de transporte (Rivero, 2016)

2.2.7 Optimizar las restricciones generales y establecimiento de la funcion

objetivo

Para optimizar las restricciones generales solo basta realizar un balance de
energia en cada etapa, con el fin de dar solucién al problema de programacién
lineal que tiene lugar en el diagrama de transporte. Asi como establecer la
funcién objetivo, la cual plantea la minimizacién del consumo de energia por
utiidades. De esta forma se optimizan las cantidades que deben ser
transferidas en cada intervalo de temperatura y las cantidades minimas de
utilidades frias y calientes. Ademéas se aprecia el punto de pinch, donde el
residual es nulo (cero), lo que determina entre que intervalos se encuentra la
temperatura de pinch. Para realizar esta optimizacion se emplea el software
MATLAB (version 8.1).
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2.2.8 Construccion del modelo de transporte ampliado

El modelo de transporte ampliado (figura 2.3) parte de que en cada intervalo de
temperatura existe intercambio de calor entre las corrientes frias y calientes. En
€l se establece un residual (Rg) para cada corriente caliente (i) y un residual
individual (Rxm) para cada utilidad caliente (m), que se encuentre en el intervalo
o sobre el intervalo de temperatura. Dentro de este ultimo se define la variable
(Q«ij) para denotar el intercambio de calor entre la corriente caliente iy la
corriente fria j. Por otra parte en este caso se debe ejecutar un balance de calor
dentro de cada intervalo de temperatura, de esta manera se especifican las
restricciones en los puntos de intercambio. Se obtiene un modelo mas complejo
que el formulado para el diagrama de cascada. Con su solucion se obtienen las
cantidades intercambiadas durante el proceso, tanto entre corrientes frias y

calientes como con las utilidades.

QM:

©
®

¥ R ¥ R

Figura 2.3 Modelo de transporte ampliado (L6pez, 2016)

Es necesario destacar que el contenido calérico de las utilidades, tiene que
coincidir con el que se determina en el diagrama de cascada o modelo
compactado. De manera que el resultado que ofrece el modelo de transporte
ampliado es las corrientes de intercambio, de las cuales se puede determinar el
namero de intercambiadores requeridos. Se procede a la distribucion de los
mismos en el proceso y la determinacion de los costos energéticos y de

adquisicion de la nueva red.
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2.2.9 Distribucién del contenido energético a intercambiar

En la distribucion de las cantidades de calor a intercambiar se establece el
siguiente principio: una corriente nunca debe transferir calor a través de la
temperatura de pinch (Montes de Oca y Dominguez, 2008). Para proponer la
red de intercambio de calor entre las corrientes, se deben analizar por
separado las redes de intercambio sobre y bajo el pinch. El objetivo de esta
etapa consiste en determinar, para cada intercambiador de calor, las corrientes
involucradas y la cantidad de energia que intercambian entre si. Para
confeccionar la red propuesta, se colocan en forma de rectangulos las
corrientes, las calientes encima y las frias debajo; dentro de dichos rectangulos
se refleja la cantidad de energia que absorbera o liberara cada corriente. Los
intercambiadores de calor se muestran en circulos ordenados
consecutivamente, y se debe pasar toda la energia de las corrientes calientes a
las frias, donde se utilice solamente la cantidad de intercambiadores definida
por la solucion del modelo (Montes de Oca y Dominguez, 2008).

2.2.10 Disefio preliminar de la red de intercambio de calor

En la etapa anterior, se definen las corrientes y la cantidad de calor que
intercambian estas entre si; solamente falta por especificar el orden de los
intercambiadores de calor en el diagrama de flujo. Para ello se colocan todas
las corrientes como lineas horizontales, con flechas que van de derecha a
izquierda para las corrientes frias y de izquierda a derecha para las calientes.
Sobre cada linea se representan las temperaturas de entrada, de salida y de
pinch de cada corriente. Una vez representadas todas las corrientes se van
colocando los intercambiadores de calor entre estas, segun la propuesta de la

etapa anterior (Benitez, et al., 2007).

Segun Lopez (2016), sobre los intercambiadores se indica el calor que deben
transferir y se calculan las temperaturas de entrada y de salida de cada
corriente a cada uno de ellos. En la ubicacién de los intercambiadores se debe
comprobar que no existe cruce de temperatura en ninguno de estos, ni
tampoco se viola la diferencia minima de temperatura propuesta, ademas de

gue no exista intercambio de calor a través del pinch (Gonzalez, 2014).
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2.2.11 Diseiio final del diagrama de flujo integrado energéticamente

Reconstruir el diagrama de flujo del proceso integrado y realizar el disefio de
los intercambiadores de calor que conforman la nueva red de intercambio,
constituye la etapa final de la integracion energética propiamente dicha;
ademas de un andlisis econdmico y una optimizacién del costo total en funcién

de la diferencia minima de temperatura.

Para el disefio de la nueva red; el calculo del area de transferencia de calor

para cada uno de los equipos se realiza a través de la ecuacion 2.7.

¢ 2.7)

= UpLMTDFr
Donde:
A: Area del intercambiador (m?)
Q: Flujo de calor total transferido (kW)

Up: Coeficiente global de transferencia de calor para las condiciones de

operacion (KW/m2K)
LMTD: Diferencia media logaritmica de temperaturas (K)
Fr: Factor de correccion de temperaturas

El coeficiente global de transferencia de calor bajo las condiciones de
operacion de los equipos, se puede estimar a partir de Kern (1999) los cuales
se basan en las sustancias que intercambian calor en cada uno de estos

equipos y se representa en el anexo 3.

La diferencia media logaritmica de temperatura se determina a través la

ecuacion 2.8, para flujo a contracorriente (Couper, et al., 2010).

LMTD = (Tscc—Tecr)—(Tecc—TscrF) (2.8)

(Tscc—TeCF)
(Tecc—Tscr)
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Donde:

Tscc: temperatura de salida de la corriente caliente (K)
Tecr: temperatura de entrada de la corriente fria (K)
Tecc: temperatura de entrada de la corriente caliente (K)
Tsce: temperatura de salida de la corriente fria (K)

El factor de correccion de temperatura se determina a partir de los graficos que
presenta Kern (1999), los cuales se aprecian en el anexo 4. Para la
determinacién de este pardmetro es necesario calcular la eficiencia del
intercambiador para el lado frio (P) y la razéon de transferencia de calor (R),

segun las ecuaciones 2.9 y 2.10, respectivamente.

— Tscr—TecFr (2 9)
Tecc—Tecr '
Tecc—Ts

R = —=ce—°cc (2.10)
Tscr—TecFr

2.2.12 Anéalisis econ6mico

El andlisis econdmico de la integracion energética incluye el costo por consumo
de utilidades y el costo por amortizacién de la inversién de los intercambiadores
(Benitez, et al., 2007).

Para determinar el costo unitario de las utilidades se utilizan los resultados de
la investigacion que realiza Pirez (2012), los que se muestran en la tabla 2.2.
Mientras, el costo de adquisicion para cada intercambiador de calor se puede
determinar a través de las ecuaciones que propone Turton (2009).
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Tabla 2.2 Costo unitario de las utilidades

Utilidades Costos unitarios

Agua de enfriamiento (CUC/m?®) | 1,55

Electricidad (CUC/kWh) 6,10

Combustible (CUC/m?) 211,26

Fuente: Pirez (2012)

Para conocer la cantidad o flujo de utilidad que se maneja en cada unidad de
intercambio, se emplea un balance de energia en dependencia del tipo de
utilidad.

En el calculo de agua para el enfriamiento se usa la ecuacién 2.11:

Q
Magua = CpAT (2.11)

Donde:

Magua: Flujo de agua de enfriamiento para el intercambiador (kg/s)
Q: Flujo de calor absorbido por el agua en el intercambiador (kW)
Cp: Calor especifico del agua (kJ/kg K)

AT: Variacion de la temperatura del agua (K)

Para el enfriador por aire se determina la potencia consumida mediante la

metodologia expuesta por Walas (2010).

Lo primero que se determina es el area de intercambio de calor, a partir del
anexo 5 (figura A5.1). Para escoger este grafico se hizo necesario conocer de
antemano el coeficiente de transferencia de calor para el liquido a enfriar, la

estimacién de este valor se encuentra en la tabla A5.1 de este mismo anexo.
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Una vez seleccionado el grafico se hace indispensable conocer los valores de
aproximacion (Ap) y del rango de enfriamiento (R) los cuales se determinan por

las ecuaciones 2.12 y 2.13 respectivamente.
R=T;— Ty (2.13)

Después de haber obtenido el area, se estiman los valores del largo (L) y el

ancho (W) por medio de un sistema entre la ecuacion 2.14 y la restriccion 2.15.

A=133*NLW (2.14)
<18 2.15
F< L (2.15)
Donde:

N: Numero de hileras de tubos (3 0 6)

Se toma el valor de 6 en el nimero de hileras de tubos, dado que este es el
tipo de enfriador por aire instalado en la refineria caso de estudio.

Finalmente se determina la potencia por medio de la ecuacion 2.16.

P=B-L-2> (2.16)

Donde:

Po: Potencia (hp)
B: Ancho (ft)

L: Largo (ft)

Para el calentamiento se usan dos tipos de combustible, fuel oil o gas
combustible de baja presion. La cantidad de combustible a emplear se
determina mediante la ecuacion 2.17.

=2 (2.17)

m
com Qp *NMHo g
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Donde:

Mcom: Flujo de combustible (kg/s).

Q: Calor cedido por el combustible en el horno (kW)

Qp: Poder caldrico (kJ/kg)

nHo: Eficiencia del horno.

ng: Eficiencia de los quemadores (propuesta por el fabricante)
La eficiencia del horno es de un 80 % segun Narifio (2012).

Del flujo de utilidades, por concepto de enfriamiento y calentamiento; la
potencia y con el costo unitario de las utilidades (tabla 2.2), se estima el costo

total de energia (ecuacion 2.18)

Ctotal energia = 2y=1 My * costoy + Pot - costog (2.18)
Donde:

Crotal energia: COsto total de energia (CUC/a)

my: Flujo de la utilidad U (m3/a)

costoy: Costo unitario de la utilidad U (CUC/m3)

U: Numero total de utilidades usadas

Pot: Potencia que consumen los equipos (ventiladores de los enfriadores por
aire) (kwh)

Costog: Costo unitario de la electricidad (CUC/kWh)

Para determinar el costo de adquisicion de la red de intercambio se definen
factores como el nimero de intercambiadores que conforman la red, el area
global de la misma, la distribucién del area entre los equipos y los materiales de

construccion de estos.
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El costo de inversion para cada intercambiador de calor puede ser estimado
por medio del Software CAPCOST que incluye el costo de adquisicion, montaje
e instalacion. Mediante la ecuacion 2.19 se obtiene el costo de inversiéon de la

red.

CoStogeq = Z?':"f”im" Costo; (2.19)
Donde:

Costo reg: Costo de adquisicion de la red de intercambiadores de calor (CUC)
Nminimo: NUmero minimo de intercambiadores de calor

Costo i: Costo de cada intercambiador i (CUC)

Se utiliza el indice de costo requerido para la actualizacion de los costos de los
equipos en el afio 2017, es 567,5 (CEPCI, 2018).

Una vez que se conoce la inversion de la red de intercambio, es posible estimar
el costo de amortizacion de la red, si se conoce el tiempo que esta debe ser

amortizada.

I
COStOAmortizaci()nRed =t (2.20)

Donde:

CoStO amortizacién Red: COSto de amortizacion de la red (CUC/a)

I: Inversion de la red de intercambio de calor para el afio 2017 (CUC)
t: Tiempo de vida util (a)

Turton (2009) asegura que para aceptar la alternativa de integracion energética
propuesta, es necesario que ofrezca beneficios desde el punto de vista
productivo. Ademas que reduzca los costos de produccién y cumpla con los

indicadores econdmicos que se muestran a continuacion.

El flujo de caja diferencial acumulado (FCD), se define como el ahorro neto

imputable a la implantacién de la alternativa propuesta, en comparacién con el
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actual proceso productivo, es decir, el incremento de ganancia que se obtiene
una vez realizada la integracion energética, sin incluir la amortizaciéon de la

inversion. EI mismo se determina a través de la ecuacién 2.21.

FCD = CPAg, — CPIg, (2.21)
Donde:

CPAsa: Costo del proceso actual, sin amortizacion (CUC/afo).

CPlsa: Costo del proceso integrado, sin amortizacién (CUC/afio).

FCD: Flujo de caja diferencial acumulado (ganancia) (CUC/afio).

Turton (2009) indica que el plazo de recuperacion de la inversion se define
como el tiempo necesario para que el incremento de ganancia compense la

inversion realizada. El cual se determina mediante la ecuacién 2.22.

PRI = —— (2.22)
FCD

Donde:

I: Inversion de la red de intercambio de calor (CUC).
FCD: Flujo de caja diferencial (CUC/afo).

PRI: Plazo de recuperacion de la inversion (afio).

El retorno de la inversion se define como la recuperacién de la inversion a
través del incremento de ganancia. El cual se determina mediante la ecuaciéon
2.23.

Retorno = %* 100 (2.23)

donde:
Retorno: porcentaje anual de retorno de la inversion (%/a)

G: Ganancia (FCD) (CUC/a)
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I: Inversion (CUC)
2.2.13 Optimizacién del ATmin

El dltimo paso de la integracion energética consiste en determinar un valor de
ATmin Optimo, para el cual los costos totales se hagan minimos. La
optimizacién consiste en repetir toda la integracion energética, seleccionando
diferentes valores de AT, en cada repeticion. Se puede utilizar la optimizacion
grafica o la numérica. A partir de la grafica es posible estimar el punto de ATmin
donde se hace minimo el costo. También se puede ajustar un modelo y

optimizarlo matematicamente.

2.3 Conclusiones parciales

1. La descripcion del proceso permite conocer la seccion de hidrofinacién de
diesel de una refineria de petrdleo, en la cual se hara la integracion
energética por programacion lineal.

2. La metodologia para realizar la integracion energética por programacion
lineal cuenta con trece etapas, hasta realizar la optimizacion del ATmin.

3. Se emplean para lograr la optimizacién del caso de estudio los software:
MATLAB (version 8.1) y CAPCOST (version 2014)
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Capitulo 3: Anélisis de resultados

En este capitulo se presenta los resultados obtenidos, luego de aplicar la
metodologia para la integracion energética por programacion lineal. Como
etapa inicial del método se realiza la desintegracién energética del proceso al
ciclo de reaccion de la seccion de hidrofinacion de diesel. Ademas se realiza un
analisis que sustente la factibilidad econémica de la nueva red de intercambio

de calor propuesta.
3.1 Desintegracion energética del proceso

Para la desintegracion energética del proceso es necesario identificar todos los
equipos de intercambio de calor, asi como las corrientes que intervienen
directamente en el mismo. Una vez localizados se eliminan del diagrama de

flujo y las corrientes obtenidas se nhombran corrientes energéticas.

El caso de estudio cuenta con siete intercambiadores de calor, de
consideracion para la integracidbn energética a realizar. Todos los
intercambiadores de calor se analizan para obtener la identificacién y los datos

térmicos de las corrientes energéticas que intervienen en el proceso.

En el anexo 2 se muestra el diagrama de desintegracion energética, donde se
muestran las corrientes calientes y frias con los colores rojos y azules

respectivamente.
3.2 Identificacion de las corrientes energéticas

Una vez que se realiza la desintegracion energética se obtiene que el proceso
cuenta con cinco corrientes que deben ser enfriadas (corrientes calientes) y
cuatro corrientes que deben ser calentadas (corrientes frias) las cuales se

muestran en la tabla 3.1.
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Tabla 3.1: Identificacion de las corrientes energéticas

Corrientes Tipo de corriente | Equipo
1 fria E - 301
2 fria F-301
3 fria E - 302
4 fria F-302
5 caliente E - 301
6 caliente A -301
7 caliente E - 303
8 caliente E - 302
9 caliente A -302

3.3 Extraccioén de los datos térmicos de las corrientes

La extraccion de los datos térmicos se realiza con el objetivo de determinar el
contenido energético de cada una de las corrientes que intervienen en el
proceso a partir de los valores de temperatura, las capacidades caléricas y el
flujo que se manipula en cada caso (ecuacién 2.1). Para determinar el calor
neto se utiliza la ecuacién 2.3, siendo este valor la cantidad de energia que se
debe extraer o suministrar al sistema mediante utilidades. Dichos valores se

muestran en la tabla 3.2.

Tabla 3.2 Datos térmicos de las corrientes energéticas

Corriente Flujo (kg/s) Cp (kJ/kg K) Te (K) Ts (K) Q (kw)
1 26,80 2,81 347 598 -18902,31
2 26,80 3,28 598 653 -4834,72
3 23,52 2,34 333 473 -7705,15
4 25,00 2,61 548 613 -4241,25
5 26,80 3,05 698 418 22887,20
6 26,80 2,53 418 343 5085,30
7 26,80 2,26 343 328 908,52
8 20,96 2,55 548 371 9460,30
9 20,96 2,45 371 328 2208,14
Qneto (W) | 4866,02
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Los balances de energia que se realizan para el calculo del calor neto
muestran un resultado positivo de 4866,02 kW, lo que significa que existe un
exceso de calor necesario a extraer con utilidades frias. Esto no quiere decir
gue no exista demanda de utilidades calientes en algin momento, sino que
estas deben ser inferiores a las utilidades frias en un valor igual al calor neto

calculado.
3.4 Seleccion del AT, inicial

Segun lo comentado en el capitulo anterior la seleccion del AT i, constituye un
problema de optimizacion; de acuerdo con lo recomendado para refinerias este
valor debe estar entre 20 - 40 K. Lo que no quiere decir que valores inferiores o
superiores permitan redes eficientes. Por lo que se selecciona como AT, un
valor inicial de 15 K (Calzadilla, 2016)

3.5 Construccion del diagrama de intervalos de temperaturas

En la figura 3.1 se muestra el diagrama de intervalos de temperatura el cual

presenta 12 intervalos que van desde la A hasta la L de forma consecutiva.

Corrientes calientes Corrientes frias
5 6 7 8 ] 1 2 3 4
TI(K) 81,74 67,80 60,57 53,45 51,35 p*Cp(kwy| 7531 87,90 55,04 65,25 |T(K) Qinter

698 683 kw
668 A 653 245220
628 B T 613 -24556
613 c T 598 -1071.21
563 D 548 -2940,90
548 E 533 96,48
488 F 473 359280
418 Jr G 403 339,02
371 H 356 -42736
362 1 347 -100,70
348 ] 333 897,67
343 K 328 59578
328 * L 313 1678,80

5 6 7 8 a 1 2 3 4 FQinter 4866,02

Figura 3.1 Diagrama de intervalos de temperatura

A ambos lados de la columna central se ubican las corrientes energéticas,
agrupadas en corrientes calientes (lado izquierdo) y corrientes frias (lado
derecho), las flechas de forma vertical indican el sentido de la temperatura
desde la entrada hasta la salida donde las calientes van de arriba hacia abajo

(flechas rojas) y las frias en sentido contrario (flechas azules). Ubicado mas a
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la derecha se muestran los valores del calor en cada nivel de temperatura y
una sumatoria de ellos nos brinda el calor neto, el cual se verifica con la etapa
de los datos térmicos lo que muestra la validez y la correcta elaboracion del

diagrama de temperatura.

A partir del analisis de este diagrama se puede observar la factibilidad de la
integracion. En este caso se observan areas comunes para las corrientes frias

y calientes.
3.6 Construccion del diagrama de cascada

En el anexo 6 se muestra el contenido energético de cada corriente en cada
intervalo de temperatura con el objetivo de facilitar la modelacion matematica
del diagrama de cascada. Con la ayuda del diagrama de intervalo de
temperatura y la tabla mostrada en el anexo 6 se confecciona el diagrama de
cascada el cual muestra el intercambio de energia entre las corrientes a través

de los intervalos de temperatura. Este se muestra en la figura 3.2.

El intercambio de calor se da desde las corrientes calientes (fuentes de
energia) hacia las corrientes frias (sumideros de energia) asi sucede a lo largo
de todo el diagrama donde la energia que no se puede intercambiar en uno de
los intervalos pasa al siguiente como calor residual. Estos residuales se
obtienen de un balance en cada intervalo, donde las corrientes de entrada se
igualan a las de salida y de ahi surgen las llamadas restricciones generales del

diagrama (Anexo 7).

39



22887,2

5085,3

908,55

9460,3

2208,05

Figura 3.2: Diagrama de cascada

1

18902,31

El modelo resultante se conforma de 12 ecuaciones y 13 incégnitas (ninguna

conocida) por lo que queda un grado de libertad y conduce a un problema de

optimizacion.
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3.7 Optimizacion de las restricciones generales y establecimiento de la

funcion objetivo

Para dar solucion al problema de optimizacion se utiliza el software MATLAB,
donde el objetivo es minimizar el consumo de utilidades frias y calientes. La

funcidén que permite la optimizacion se muestra en la ecuacion 3.1.

x = linprog(fo,[1,[1] a, b,zeros(l, length(fo))) 3.1
Donde:

X: Matriz respuesta

linprog: Funcion que resuelve un problema de optimizacién por programacion

lineal

fo: Funcion objetivo; min (Qn + Qw)

[ ]: Restricciones de desigualdad (no existe ninguna)

a: Matriz interior; de ecuaciones por variables

b: Matriz de términos independientes

zeros (1, length (fo)): Dimensiones de la matriz respuesta

La solucién al modelo se muestra en la tabla 3.3
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Tabla 3.3 Resultados del diagrama de cascada

Variables Resultados
Qu 1805,47
Ra 4258,67
Rg 4012,11
Rc 2940,9
Rp 0

Re 96,48
Re 3689,28
Rg 4028,3
Ry 3600,94
R 3500,24
R; 4397,91
R 4993,69
Qw 6671,49

Segun los resultados del diagrama de transporte el requerimiento minimo de
utilidad caliente (Qgu) es de 1805,47 kW vy el de utilidad fria es de 6671,49 kW.
Al analizar estos resultados se demuestra que las necesidades de enfriamiento
son superiores a las de calentamiento. Se comprueba el valor del calor neto de
la diferencia entre Q. y Qn Y coincide con los valores determinados en la tabla
de datos térmicos y en el diagrama de intervalo de temperatura (4866,02 kW).
Ademas es posible conocer el punto donde no se transfiere energia, donde el
residual Rp es nulo conocido como punto pinch o pliegue energético. Este se
encuentra entre los intervalos D y E siendo en este punto donde el flujo de
calor que se transmite entre estos dos intervalos es cero. De ahi que se pueda
determinar la temperatura pinch para el lado caliente de 563 K y por el lado frio
548 K.

Es importante destacar que en el diagrama de cascada solo se suministra calor

al sistema sobre el pinch y por debajo de este solo se extrae calor del sistema.
3.8 Construccion del modelo de transporte ampliado
El modelo de transporte ampliado posee una mayor complejidad que el

diagrama de cascada. En este se establece un residual para cada corriente
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caliente y un residual individual para cada utilidad caliente que se encuentre en

el intervalo o sobre el intervalo de temperatura (Anexo 8).

El modelo consta con 56 ecuaciones, 108 pardmetros totales de los cuales 32
son conocidos, por lo que el sistema posee 20 grados de libertad y para la
solucion del problema se emplea la ecuacion 3.1. Se utiliza para la optimizacion
el software MATLAB para dar solucién a estas restricciones las cuales se

muestran en el anexo 9.

Con los resultados obtenidos (anexo 10) se corrobora una vez mas los flujos de
utilidades frias y calientes asi como el calor neto. Ademés el punto de pinch
coincide en el mismo intervalo (D) que en el determinado en el diagrama de

cascada, lo cual demuestra una correcta optimizacion del sistema.
3.9 Distribucién del contenido energético a intercambiar

Luego de obtener la informacion energética del diagrama de transporte
ampliado (Qxj ¥ Rik), es posible conocer las corrientes que intercambian entre
si. Como una corriente nunca debe transferir calor a través del pinch es
necesario realizar por separado la distribucion de intercambio sobre y bajo el
pinch. De este resultado se determina también el nUmero de intercambiadores

de calor que requiere la nueva red de intercambio propuesta.

En la tabla 3.4 se muestra el contenido energético a intercambiar entre las
corrientes calientes (columna superior) y las corrientes frias (fila izquierda)

sobre el pinch teniendo en cuenta las utilidades calientes.
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Tabla 3.4 Cantidad de calor a intercambiar sobre el pinch (kW)

Corrientes 5 6 7 8 9 Qn Qotal
1 3148 617 3765
2 4342 492 4834
3 — — — — — — —
4 3544 696 4240
Qrotal 11034 1805

En la figura 3.3 se muestra la distribucion de las cantidades a intercambiar

sobre el pinch.

Figura 3.3 Distribucion de la energia a intercambiar sobre el pinch, (kW)

Como se aprecia en la tabla 3.4 y en la figura 3.3 sobre el pinch se tiene solo
una corriente caliente (5) que intercambia su contenido energético con las
corrientes frias 1, 2 y 4. Aunque se observa, que la energia que aporta dicha
corriente no es suficiente para satisfacer toda la demanda de calentamiento; lo
gue se compensa con utilidades calientes. Se muestra ademas que se
necesitan seis intercambiadores de calor para satisfacer la distribucion de calor

en esta zona.

En la tabla 3.5 se muestran los flujos de calor a intercambiar de las corrientes

calientes con las frias bajo el pinch y las utilidades frias correspondientes.
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Tabla 3.5 Cantidad de calor a intercambiar bajo el pinch (kW)

Corrientes | 5 6 7 8 9 Qrotal
1 7859 | 1657 |- |5492|126 |15134
2 — — — — — —

3 3049 | 1450 |- |2928|277 |7704
4 - — R — —
Qw 943 | 1977 | 908 | 1039 | 1804 | 6671
Qrotal 11851 | 5084 | 908 | 9459 | 2207

En la figura 3.4 se muestra la distribucion de las cantidades a intercambiar bajo

el pinch.
| s 6 7 8 9
11851 5084 908 9459 2207 | |
7 8 N_9 10 11\ 12 1 1 15 \16 17, /18

19

15134 7704 6671

Figura 3.4: Distribucién de la energia a intercambiar bajo el pinch, (kW)

Del analisis de la tabla 3.5 y la figura 3.4 se puede plantear que todas las
corrientes calientes (5, 6, 8 y 9) intercambian con las corrientes frias 1 y 3.
Ademas que la energia que aportan las corrientes calientes es capaz de
satisfacer la demanda de las frias y que existe un exceso de calor que debe ser

eliminado mediante utilidades frias.

De esta distribucion se obtienen 13 intercambiadores de calor, de los cuales
cinco necesitan servicios auxiliares de enfriamiento mientras que los restantes

estan conformados por las propias corrientes del proceso.
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Para toda la distribucién, sobre y bajo el pinch, se requieren un total de 19
equipos de intercambio.

3.10 Disefio preliminar de lared de intercambio de calor

Una vez que se obtienen las cantidades energéticas a intercambiar se
confecciona la red de intercambio de calor propuesta, para ello los equipos de
intercambio se ubican entre las corrientes frias y calientes y en los extremos
del esquema se ubica la necesidad de utilidades segun corresponda. El
diagrama donde aparece la red de intercambio se presenta a continuacion
(figura 3.5).

444 371 349 247

14 10 17
5492 | 1657

420,

WL
3049
1450 E;j

698

8 4D_C/?\)_) k] 1077

Cai 418@$4 908

375
343 @ 328
© ©
24 N_A403 4 300

Figura 3.5: Red de intercambio de calor para ATyn = 15 K

En el anexo 11 se encuentra la tabla con los principales paradmetros de

operacion y disefio de los intercambiadores que conforman la red integrada.

Si se analiza la distribucion de los intercambiadores que se obtiene, se observa
que las corrientes 2 y 4 deben elevar su temperatura por encima de los 600 °C,
lo que no es posible lograr con vapor ni en intercambiadores de tubo y coraza,

pues segun Incropera (2011) el rango permisible es de -200 — 600 °C. Por todo
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esto se recomienda que los calentadores encargados de realizar dicha
operacion sean hornos. Estos equipos operan con fuel oil a una temperatura de
insumo de 1080 K (807 °C) y se considera, segun las heuristicas de Walas
(2010), que la temperatura de salida es 728 K (455 °C).

Para el caso de la corriente 1, se observa que debe ser calentada por utilidades
desde una temperatura de 590 a 598 K. Se conoce desde los reportes técnicos
de la refineria que el vapor con mayor potencial que se produce en la misma es
de 11 atm, siendo insuficiente para lograr el calentamiento que se requiere. Por
lo que se propone utilizar los gases de combustidon a la salida de los hornos
(gas de chimenea, como se conoce en la industria). Dicho gas presenta un
elevado contenido energético (728 K) capaz de suplir las necesidades de

calentamiento de la corriente en cuestion.

Las utilidades frias que se emplean en el disefio de la red propuesta son agua
y aire, capaces de satisfacer las necesidades de enfriamiento que requiere el
proceso. Existen en el disefio tres enfriadores por agua, los cuales no pueden
ser sustituidos por enfriadores por aire debido a que la temperatura de salida

del aire seria superior a los 373 K, provocando dafios al medio circundante.

Por otra parte en la red de intercambio existen dos enfriadores por aire (6A y
9A).En las heuristicas de Walas (2010) se declara, que el agua, cuando se
emplea como agente de enfriamiento, se utiliza con una temperatura de
entrada de 303 K y se tiene como maximo a la salida 320 K. De igual forma se
plantea que la temperatura de entrada del aire es de 303 K y puede
considerarse una temperatura de salida de los enfriadores de
aproximadamente 10 K o mas, con respecto a la entrada de la corriente
caliente. Atendiendo a esto se considera la temperatura de salida a una

diferencia de 30 K, para satisfacer el rango de ATnin que se estudia.

Para todos los equipos de intercambio de calor (19) se comprueba que no
existen cruces de temperatura ni se viola la diferencia minima que se establece
(15 K). Ademas se verifica que no existe intercambio de calor a traves del
pinch.
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3.11 Disefio final del diagrama de flujo integrado energéticamente

De acuerdo a lo que se plantea en el epigrafe 2.2.11, se determina el area de

intercambio de calor para cada equipo de la red. Con dicho valor se define

segun Incropera (2011) el tipo de intercambiador de calor que se propone.

Para todos los que su area se encuentre entre 10 m? y 1500 m? se determina el

uso de intercambiadores de tubo y coraza, donde el nimero de pasos por cada

lado depende del factor de correccion.

En la tabla 3.6 se muestra el area, tipo y disposicion de los intercambiadores de

calor propuestos.

Tabla 3.6: Area, tipo y disposicion de los intercambiadores de calor propuestos

IC |cC |CF [|AMmM Tipo IC Disposicion
1 5 1 1736 T-C 3—6
2 5 2 743 T-C 1—2
3 5 4 608 T-C 1—2
4 QH 1 149 T-C 1—2
5 Qu 2 36 T-C 1--2
6 Qi |4 41 T-C 1--2
7 5 1 3286 T-C 5--10
8 5 3 435 T-C 1--2
9 5E | Qw |37 T-C 1--2
10 6 1 267 T-C 1--2
11 6 3 338 T-C 1--2
12 6A Qw 711 Enfriador por aire --

13 7E Qw 176 T-C 1--2
14 8 1 1437 T-C 3--6
15 |8 3 306 T-C 1--2
16 8E Qw 37 T-C 1--2
17 9 1 41 T-C 1--2
18 |9 3 67 T-C 1--2
19 9A Qw 822 Enfriador aire --

E: enfriador por agua A:

enfriador por aire
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Como se muestra en la tabla 3.6 todos los equipos de intercambio, entre
corrientes de proceso, son de tubo y coraza. Existen intercambiadores con
areas superiores a los 1500 m?, tal es el caso de los intercambiadores 1y 7,
gue manejan altos flujos de calor. Para ellos se analiza la distribucion en serie

de varios equipos de areas de transferencia de calor menores.

Con respecto a los materiales de construccion los intercambiadores de calor
seran de acero inoxidable AISI 304 los tubos y las corazas de acero al carbono
y los enfriadores por aire de acero inoxidable AISI 304 de acuerdo con los
criterios de: Kern (1999), Decreto Supremo (2004), Green (2008). La eleccion
del material que se utiliza en cada intercambiador, tiene su fundamento en la

resistencia del mismo ante la corrosion.

El calculo del area de transferencia de calor y el costo de los equipos originales

del proceso se muestra en la tabla 3.7.

Tabla 3.7: Area y costo de los equipos originales de transferencia de calor

Equipos | No. de unidades | A(m?) | Costo (CUC/a)
E-301 3 1904 894839
E-302 4 1224 848344
E-303 1 167 159779
F-301 1 298 209426
F-302 1 217 180662
A-301 4 1159 827461
A-302 2 889 505145

La tabla 3.8 muestra una comparacion entre el area total de transferencia de

calor que existe originalmente y la que se obtiene una vez integrado.

Tabla 3.8: Comparacién del area total de transferencia de calor.

Proceso | Cantidad de equipos | Area total (m?)

Original 7 5857
Integrado 19 11273
Diferencia 12 5416
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Como se puede observar existe un incremento en el area de transferencia de
calor después de la integracion a la vez que el numero de intercambiadores de

calor aumenta en 12 unidades.

3.12 Anélisis econémico de la nueva red de intercambio de calor

Para el analisis econdbmico se tienen en cuenta los siguientes aspectos: el
consumo de utilidades y la amortizacion de la inversion que representa la
adquisicién de los nuevos equipos. El resto de los costos de produccién no
varian debido a que no afectan las principales operaciones del proceso

productivo.

En la tabla 3.9 se muestra el consumo de utilidades (agua de enfriamiento y
fuel oil) y el consumo de potencia en los enfriadores por aire. Dicho consumo
se determina para el proceso actual y una vez realizada la integracion.
También se muestra el porcentaje de ahorro de dicha integracion. En la
realizacion de dichos célculos se considera que la seccion de hidrofinacion de

diesel trabaja 24 horas y 330 dias al afio.

Tabla 3.9: Consumo por concepto de utilidades

Utilidades | Fuel oil Agua Electricidad
b Consumo Costo Consumo Costo | Consumo de potencia Costo

roceso

(m®h) (Cucla) | (m3mh) (CUC/a) | (kwh) (CUC/a)

Original 1,17 1953165 | 46,18 566937 | 90 4348080
Integrado 0,15 255660 | 146,85 1802762 | 10,2 492782
Ahorro 1,02 1697505 - 79,8 3855298
Ahorro (%) | 86,9 - 88,67

De forma individual se muestra que el consumo de fuel oil en los hornos

disminuye en un 86,9 % con respecto al proceso actual lo que equivale a que
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se ahorre mas de un millon y medio de CUC anuales, de igual forma ocurre con
el consumo de potencia la cual disminuye en un 88,67 % del original,
ahorrando en este caso mas de tres millones de CUC anules. En el caso del
agua de enfriamiento existe un aumento en cuanto a su consumo pero esto no
quiere decir que no sea factible la integracion. Se hace necesario analizar si la
disminucién en el consumo de combustible y de potencia, equivalen a un costo

total inferior para lograr la factibilidad de la integracion.

Tabla 3.10 Costo total de la energia para el proceso propuesto e integrado

Costo total de energia | (CUC/a)
Proceso integrado 2551204

Proceso original 6868182
Ahorro (CUC/a) 4316978
Ahorro (%) 62,85

El costo total por consumo de utilidades para el proceso integrado es de
2551204 CUC/a, lo que representa un ahorro de 4316978 CUC/a con respecto

al proceso original el cual representa un 63 %.

En el anexo 13 se muestra una tabla con los costos de inversion para cada uno
de los intercambiadores de calor del proceso integrado, los cuales se estiman a
través de software CAPCOST, donde se tienen en consideracion el tipo de
intercambiador de calor, material de construccion y el area de transferencia de

calor para cada equipo.

Para la obtencién de la nueva red se presentan dos alternativas. Una de ellas
consiste en desechar todos los equipos instalados en la planta y adquirir los 19
equipos que componen la red. La otra propuesta es aprovechar los equipos ya
existentes, siempre y cuando cumplan con el area requerida para este nuevo
disefio. En la tabla 3.11 se muestra el costo de los equipos para segunda

alternativa.
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Tabla 3.11: Costo de los equipos para la segunda alternativa

No. IC | Costo (CUC/a) | Intercambiadores de calor disponibles
1 -- E-301
2 464560
3 422793
4 -- E-303
5 -- F-301
6 -- F-302
7 1669697
8 249913
9 79003
10 198985
11 222134
12 -- A-302
13 163817
14 179086 E-302
15 212086
16 79003
17 83042
18 102940
19 -- A-301

Total 4127058

A partir del analisis de las tablas 3.6 y 3.7 se determinan los equipos que
pueden ser reutilizados y los que hay que comprar, y esto se muestra en la
tabla 3.11. Como se aprecia existen seis equipos disponibles en la industria
gue no es necesaria su compra, pues el area que se requiere para la
transferencia de calor en el proceso integrado es menor que la existente en el
proceso original. En el caso del intercambiador 14 se utiliza el E-302 instalado
en la industria, pues este tiene un area de 1224 m?, lo cual no satisface el area
necesaria para la transferencia de calor la cual es de 1437 m?. Por lo que se
decide aprovechar esa area disponible y comprar un intercambiador de 213 m?
gue complete esa diferencia. Por otra parte el enfriador por aire (A-301), el area
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que requiere después de la integracién es de 822 m? mientras la que esta
disponible en la actualidad es de 1159 m?, distribuida en 4 intercambiadores de
calor y para satisfacer la propuesta solo es necesario 3 equipos de
transferencia, por lo que el restante intercambiador se pudiera utilizar en otra

seccion de la refineria caso de estudio.

Se concluye que la reutilizacion de los equipos ya existentes ofrece un
beneficio econdmico al no tener que comprar seis equipos, aungque para
materializar dicha propuesta es necesaria una nueva redistribucion pues las
areas existentes son relativamente superiores y por tanto el calor transferido
sera mayor y por ende se tiene nuevas temperaturas de entrada y salida de las

corrientes.

El costo de adquisicion de la nueva red de intercambio de calor se determina a
través de la ecuacién 2.19 y con este se estima el costo de amortizacion de la
inversiéon donde el tiempo de vida util de los equipos es de 10 afios segun
Gonzalez (2014).

A continuacion se presenta la tabla 3.12 en la que se muestra los indicadores

econdmicos para la segunda alternativa, que es la aceptada para este caso.

Tabla 3.12: Indicadores econdmicos de la red de intercambio de calor integrada

Inversién (Costo de la red) (CUC) 4127058
Tiempo de vida atil (a) 10
Costo de amortizacién de lared (CUC/a) | 412706
FCD (Ganancia) (CUC/a) 1072349
PRI (a) 3,85
Retorno (%)/a) 26

Como se observa en la tabla 3.12 la inversion que se realiza en la nueva red de
intercambio de calor es 4671704 CUC, la cual se amortizara en diez afos. La
ganancia que ofrece la puesta en practica de dicho proceso supera el milléon de
CUC anuales con un 26 % de retorno para asi recuperar la inversion inicial

aproximadamente en tres afios y medio. Segun los valores de estos
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indicadores econdémicos es viable realizar la inversion, dado que en un plazo

menor a cuatro afios se habra recuperado todo lo invertido.
3.12 Optimizacion del AT,

Para la optimizacion del ATn, €S necesario repetir la metodologia de la
integracion energética para otros valores de diferencias minimas de
temperaturas. Para realizar el estudio se escogen 18 K y 23 K, debido a
estudios previos, donde el 6ptimo se encuentra en 18 K sin tener en cuenta los

hornos en la integracion, de ahi la seleccion aproximada del AT yin.

La identificacion de las corrientes y la extraccion de los datos térmicos para
estos nuevos valores de temperatura son iguales a los presentados en las
tablas 3.1 y 3.2 respectivamente debido a que es el mismo proceso, por lo que

el calor neto tanto para 18 K como para 23 K es de 4866,02 kW.

Se presentan en la figura 3.4 y 3.5 los diagramas de intervalos de temperatura

para ambos AT, respectivamente.

Corrientes calientes Corrientes frias

5 6 7 8 9 1 2 3 4
T(K) 81,74 | 67,80 | 60,57 | 53,45 | 51,35 |m*Cp(kw/K)| 7531 | 87,90 | 5504 | 65,25 T(K)  Qinter
698 680 kw
671 A 653 2206,98
631 B T 613 246,56
616 c T 598 -1071,21
566 D 548 -2940,9
548 E 530 115,776
491 F 473 3413,16
218 J,« G 400  353,5536
371 H 353 -427,362
365 | 347 -67,1328
351 ] 333 897,6688
343 K 325 953,248
328 ¢ L 310 1678,8

5 6 7 8 9 1 2 3 4 3Qinter  4366,022

Figura 3.4: Diagrama de intervalo de temperatura para 18 K
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Corrientes calientes Corrientes frias

5 6 7 3 9 1 2 3 4
T(K) 81,74 67,80 60,57 53,45 51,35 n*Cp (kw, 75,31 87,90 55,04 65,25 T(K) Qinter
698 675
676 A 653 1798,28
636 B T 613 246,56
621 c T 598 -1071,21
571 D 548 -2540,9
548 E 525 147,936
496 F 473 3113,76
418 Jp’ G 395 377,7696
37 H 348 -427,362
370 | 347 -11,1888
356 ] 333 897,6688
343 K 320 1549,028
328 'b L 305 1678,8

5 6 7 8 9 1 2 3 4 3Qinter  4366,022

Figura 3.5: Diagrama de intervalo de temperatura para 23 K

Como se observa existen areas comunes entre las corrientes calientes y las
frias para la integracion y se aprecia que el calor neto en ambos casos es el

mismo. Para ambas circunstancias se mantienen 12 intervalos de temperatura.

En los diagramas de cascada que se presentan en el anexo 14 se muestra el
intercambio de energia entre las corrientes calientes y frias a través de los
intervalos de temperatura. A partir de este se realiza la optimizacion del
proceso, donde se conserva para ambos casos 12 ecuaciones con 13
incégnitas y un grado de libertad, lo que conduce a un problema de
optimizacién. Las restricciones para 18 Ky 23 K se muestran en el anexo 15y
los resultados del modelo, arrojados por su implementacion en el software
MATLAB, se reflejan en la tabla 3.13.
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Tabla 3.13: Resultados del diagrama de cascada

Qn 2051,69 2460,39
Ra 4258,67 4258,67
Rs 4012,11 4012,11
Rc 2940,9 2940,9
Rp 0 0

Re 115,78 147,94
R 3528,94 3261,7
Re 3882,49 3639,47
Ru 3455,13 3212,11
R, 3388 3200,92
R, 4285,67 4098,59
Rk 5238,92 5647,62
Qw 6917,72 7326,42

Como se muestra en la tabla existe un residual cero en el intervalo D para
ambas diferencias de temperatura, lo que quiere decir que en este lugar se
encuentra el punto de pinch. Ademas se observan los requerimientos minimos
de utilidades calientes (Qn) y frias (Qw) demandados por el proceso. Es
importante destacar que a medida que aumenta la diferencia de temperatura se
incrementa el consumo de las utilidades calientes y frias debido al mayor calor
que se transfiere. Se demuestra que las necesidades de enfriamiento son
superiores a las de calentamiento y que las diferencias entre Qy y Qw ofrecen

como resultado el mismo calor neto calculado anteriormente (4866,02 kW).

El modelo de transporte ampliado (anexo 16) presenta para ambas situaciones
56 ecuaciones con 108 parametros totales, 32 conocidos y 20 grados de
libertad, los cuales se resuelven a través del software MATLAB como un
verdadero problema de optimizacion. Las restricciones que se plantean de
estos sistemas y sus resultados se presentan en los anexos 17 y 18
respectivamente. De estos Ultimos se puede decir que los valores de los

requerimientos minimos de utilidades coinciden con los obtenidos en el
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diagrama de cascada asi como el punto de pinch. Con lo que se comprueba

gue los resultados alcanzados hasta el momento son correctos.

Una vez determinados los valores del diagrama de transporte ampliado se
procede a distribuir el contenido energético sobre y bajo el pinch, los cuales se
encuentran en el anexo 19. En la tabla 3.14 se muestra la energia

intercambiada (kW) sobre el pinch para ambos valores de AT,.

Tabla 3.14: Calor a intercambiar (kW) entre las corrientes sobre el pinch

No. | Corriente
_ ATmin = 18 K | ATmin = 23 K
IC | Fria Caliente
1 1 5 3072 2997
2 2 4243 3999
3 4 5 3474 3385
4 1 Qn 693 768
5 2 Qn 592 835
6 4 Qn 767 856

Como se aprecia en la tabla la corriente caliente 5 es la que intercambia
energia con las corrientes frias 1, 2 y 4, las cuales no se satisfacen y por eso la
necesidad del uso de utilidades. Se determina el nimero de intercambiadores

de calor (6) sobre el pinch.

Si se observan los resultados expuestos en la tabla 3.14 se puede percibir que
a medida que aumenta el ATn,, disminuye el contenido energético a
intercambiar entre las corrientes frias y calientes y aumenta la energia que
intercambian las corrientes frias con las utilidades lo que corrobora lo que se

plantea al realizar el analisis de los resultados del diagrama de cascada.

En la tabla 3.15 se muestra los flujos de calor a intercambiar (kW) entre las

corrientes bajo el pinch.
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Tabla 3.15: Calor a intercambiar (kW) entre las corrientes bajo el pinch

No. | Corriente
IC | Fria Caliente | ATnin =18 K | ATmin =23 K
7 5 8034 8320
3 5 3106 3191
Qw 5 957 995
10 |1 6 1575 1451
11 |3 6 1406 1332
12 | Qw 6 2105 2302
13 | Qw 7 909 909
14 1 5447 5352
15 3 8 2956 2998
16 Qw 1057 1109
17 1 9 81 13
18 2 9 237 183
19 Qw 9 1890 2012

En el caso de la distribucion bajo el pinch se requieren de 13 intercambiadores

de calor capaces de extraer el calor de las corrientes calientes a través de las

corrientes y utilidades frias.

Para toda la distribucién sobre y bajo el pinch se necesitan un total de 19

equipos de intercambio, coincidiendo con el AT i, de 15 K.

Una vez que se obtienen las cantidades energéticas a intercambiar se

confecciona la red de intercambio de calor la cual se muestra en la figura 3.6 y

3.7 para los valores de ATnqin 18 Ky 23 K respectivamente.
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Figura 3.6: Red de intercambio de calor para ATmin = 18 K
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Figura 3.7: Red de intercambio de calor para ATnin = 23 K

En el anexo 20 se muestra la tabla con los principales parametros de disefio y
operacion de los intercambiadores de calor para las AT, correspondientes y
todas las consideraciones que se tuvieron en cuenta para la elaboracion de la

tabla mencionada son las mismas que se aclaran en el epigrafe 3.10 para ATmin
igual a 15 K.

Una vez que se obtiene la red de intercambio de calor se procede al calculo de

las areas las cuales aparecen en la tabla 3.16.
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Tabla 3.16: Areas de la red de intercambio para ATmin = 18 Ky ATmin = 23 K

Areas (m?)

1 1510 1105
2 703 625
3 578 499
4 167 186
5 44 61

6 45 50

7 2999 2513
8 427 423
9 37 39
10 236 209
11 313 257
12 757 828
13 183 181
14 1375 1300
15 307 310
16 68 71
17 25 ---
18 54 37
19 861 917

Como se muestra el area de transferencia de calor disminuye al aumentar la
diferencia minima de temperatura, por lo que se necesitan menores areas para

satisfacer el intercambio de calor.

En el caso del intercambiador de calor 17 para un AT, = 23 K se elimina de la
propuesta, dado que la variacidbn de temperatura de la corriente en él es

pequefia (1 K) y se realiza en el proximo intercambiador.

En el disefio todos los equipos son de tubo y coraza y el material de
construccion sera de acero inoxidable AISI 304 para los tubos y acero al

carbono para las corazas.
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En cuanto a la factibilidad econdmica de la integracién energética del proceso
para valores de ATy, 18 y 23 K se tienen en cuenta los mismos aspectos que

para ATnin de 15 K, los resultados se muestran en la siguiente tabla:

Tabla 3.17: Consumo de utilidades y potencia para los diferentes AT

Utilidades | Fuel oil Agua Electricidad

Consumo | Costo Consumo | Costo Consumo | Costo
Proceso 3 3

(m?/h) (CUC/a) | (m°/h) (CUC/a) | (kwh) (CUCl/a)
ATmin 15K | 0,15 255660 | 146,85 1802762 | 10,2 492782
ATmin 18 K | 0,17 292459 | 148,53 1823341 | 10,20 492782
ATmin 23K | 0,22 363906 | 153,10 1879482 | 10,51 507759
Actual 1,17 1953165 | 46,18 566937 | 90 4348080

Como se muestra en la tabla 3.17 el consumo de fuel oil aumenta con la
diferencia minima de temperatura y por ende su costo. De igual forma sucede
para el consumo de agua y de electricidad. Con estos valores se tiene un costo
total por concepto de utilidades para AT, de 18 K de 2608582 CUC/a y para
ATmin de 23 K de 2751147 CUC/a.

Se observa también que el consumo de agua después de la integracion es
mayor que en el proceso actual, puesto que la red propuesta por la
metodologia que se desarrolla ofrece un nimero mayor de enfriadores. Esto no
quiere decir que no ofrezca beneficios la integracién ya que el consumo de fuel
oil y de potencia si disminuyen a pesar que el consumo de agua aumenta en
1256403 CUC/a para 18 Ky 1312545 CUC/a para 23 K.

En cuanto a los indicadores econdmicos se presentan los resultados en la tabla
3.18
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Tabla 3.18: Indicadores econdmicos para cada AT min

ATmin (K) 15 18 23
Inversiéon (Costo de la red) (CUC) 4127058 | 3991807 | 3423246
Tiempo de vida util (a) 10 10 10
Costo de amortizacién de lared (CUC/a) 412706 | 399180 |342324
FCD (Ganancia) (CUC/a) 2071212 | 1916556 | 1717056
PRI (a) 1,99 2,08 1,99
Retorno (%)/a) 50 48,01 50,16

Un analisis de la tabla 3.18 muestra que a mayor diferencia de temperatura

menor es la inversion a realizar, por tanto el costo de amortizacion disminuye,

asi como la ganancia.

Con todos los resultados anteriores se puede obtener un grafico que relacione

los costos totales anuales del proceso y la diferencia minima de temperatura,

que permita definir si existe un valor que minimice los costos y sea el mas

adecuado para el proceso objeto de estudio. En la figura 3.8 se muestra el

grafico que permite realizar este analisis.
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Figura 3.8: Grafico de costos (CUC/a) vs ATmin
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La primera linea (de abajo hacia arriba) representa los costos fijos que se
determinan por la compra de los equipos, es decir la inversion inicial que se
realiza después de la integracion. Se aprecia que a medida que aumenta el
ATmin €stos disminuyen. En el caso de la segunda linea representa los costos
variables los cuales son determinados por el costo total del consumo de
utilidades y de electricidad, estos aumentan con el incremento del AT, ya que
aumenta el consumo de utilidades. La tercera linea representa el costo total, el
cual es la suma de los costos fijos y los variables, que aumentan a medida que
se eleva la diferencia de temperatura. También se puede decir que los costos

variables son los de mayor influencia en los costos del proceso.

Si se analiza la figura 3.8 se puede plantear ademas que, entre los valores
seleccionados de ATy, no se encuentra el 6ptimo para este proceso, cuando
se tiene en cuenta el horno dentro de la etapa que se analiza. EI ATy Optimo
tiene lugar cuando el costo total de energia y el costo de adquisicion de la red
sean minimos. Segun lo que se muestra en la figura 3.8 esa es la tendencia
gue se persigue pero este no se llega a completar pues no se alcanza el menor
costo total para el menor costo de adquisicion. Se aprecia un comportamiento
totalmente ascendente de dichos costos por lo que se hace necesario el

estudio en valores muy superiores a los seleccionados.

Finalmente se puede decir que en el rango de temperatura que se analiza para
un ATmin de 15 K se obtiene el menor costo con un valor de 3018374 CUC/a,
por lo que es la red de intercambiadores que se propone para la integracion
energética de la planta de hidrofinacion de diesel.
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3.13 Conclusiones parciales del capitulo

1. A partir de la desintegracidon energética del proceso se identificaron 9

corrientes energeéticas, de ellas 4 frias y 5 calientes.

2. El calor neto del proceso es de 4866,02 kW donde, para AT, de 15 K, los
requerimientos minimos de utilidades calientes son 1805,47 kW y de utilidades
frias 6671,49 kW.

3. La red de intercambio de calor propuesta consta de 19 intercambiadores de

calor con un area total de transferencia de calor de 11273 m>.

4. La integracion de la red permite disminuir el consumo de utilidades para el
fuel oil en un 86,91 % y el consumo de energia eléctrica en un 88,67 %, sin
embargo arroja un aumento en el consumo de agua de enfriamiento de un
45,88 %.

5. La inversion de la propuesta de integracion es de 4127058 CUC, con un
plazo de recuperacion de dos afios y un 50 %/a de retorno siendo para ATmin
de 18 K y 23 K wuna inversion de 3991807 CUC y 3423246 CUC

respectivamente.

6. Entre los valores de diferencias minimas de temperaturas que se estudian
(15, 18 y 23 K), se reporta el menor costo en 15 K, por lo que es la propuesta
para la integracion de la planta de hidrofinacion de diesel.
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Conclusiones

1. Se logra la integracion energética de la seccién de hidrofinacion de
diesel a través de la programacion matematica, lo que da respuesta a la
hipotesis planteada.

2. La integracion propuesta, para un ATy, de 15 K, permite reducir el
consumo de fuel oil en un 86,91 % y el de electricidad en un 88,67 %, lo
gue equivale a un ahorro por concepto de utilidades de 1697505 CUC
anuales.

3. La red de intercambio de calor que se determina cuenta con 19
intercambiadores de calor, con un area de transferencia de calor total de
11273 m?,

4. Se demuestra que es técnica y econdmicamente factible la inversion
propuesta con un flujo de caja diferencial de 2071212 CUC/a y un plazo
de recuperacion de la inversion de dos afos.

5. Entre los valores de diferencias minimas de temperaturas que se
estudian (15, 18 y 23 K), no se obtiene el O6ptimo, por lo que se

selecciona 15 K por ser la alternativa con menores costos.
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Recomendaciones

1. Obtener la red Optima de intercambio de calor para la seccion de
hidrofinacién de diesel, donde se consideren diferencias minimas de

temperaturas superiores a las escogidas en la presente investigacion.
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Anexos

Anexo 1: Diagrama del proceso
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Anexo 2: Diagrama de desintegracion energética

_ - — =T
M;y 7 5N Ly ‘1“3» ™
| <  SUTH | &
Lo
&) (Lo D) [(sse ] — 7
| L_g_ il

-

eesiiond

= o i



Anexo 3: Coeficientes globales de transferencia de calor

Enfriadores
Fluido caliente Fluido frio "—E,_ toral
Agua Agua 250500 +
Metanol Agua 250500+
Amaoniaco Agua 250500 =
Solucionss  acuosas Agua’ 250-500 4
Sustancias organicas ligeras 1 Agua ' 75-150
Sustancias organicas medias ? Agua i o50-125
Sustancias organicas pesadas 3 Agua 575
Gases Agua 2-50
Agua Salmuera 100-200
Sustancias organicas ligeras Salmuera 40-100
Calentadores
" Fluido caliente Fluido frio U, total
Vapor de agua Agua "ﬂﬂﬂ-‘?ﬂﬂ 4
Vapor de agua Metanal 200-700 4
Vapor de agua Amoniaco 200-700 4
Vapor de agua Soluciones  acuosas ]
Vapor de agua menos de 2.0 cp 200-700
Vapor de agoa Mas de 2.0 cp 100-5004
Vapor de agua Sustancias  organicas  ligeras | S0-100
Vapor de agua Sustancias organicas medias 100-200
Vapor de agua Sustancias orgénicas pesadas 5-50
Vapor de agua Gases 5-50 8
Intercambiadores
Fluide caliente Fluido frio | Uy total
Agua Agua 250-500 4
Soluciones  acuosas Soluciones  acuosas -500 4
Sustancias organicas ligeras Sustancias  organicas  ligeras | 40-75
Sustancias ergdnicas medias Sustancias organicas medias  20-60
Sustancias organicas pesadas Sustancias  organicas  pesadas|  10-40
Sustancias  organicas  pesadas Sustancias orgdnicas ligeras | 30-60
Sustancias organicas ligeras Sustancias  organicas  pesadas/  10-40
! Las sustancias orgdmicas ligrras son MNuidos con viscosidad vs de 0.5 centl-
poises ¢ imcluyen benceno, toluenn, acetona, eotanol, metiletilcetona, easolinn, kerosén

y mnafta.

! Lar sustancias gygdmicas medias tepen viscosidades de 0.5 g 1.0 centipois ¢ incluyen
kerosén, mﬂ. l-dl caliente, aceite de absorbeder calionte b nlgu'nnn crudos.

! Sustamcias orgdmicas pesades tienen viscosidades mayores de 1.0 centipois g incluyen
gasoll frio, aceites lubricantes. petriles combustible, petréles crudo reducido, breas y as-
faltos.

{ Factor de pbstrucclén 0.001.

¥ Caida de presiin de 20 a 30 Ib/plg!.

1 Estas tasas estdn influenciadas grandemente por la presidn de M

Fuente: Kern (1999)



Anexo 4: Factor de correccion de temperatura (F)

Figura A4.1: intercambiadores de calor con disposicién 1 — 2.

Fuente: Kern (1999)
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Figura: A4.2 intercambiadores de calor con disposicién 2 — 4.

Fuente: Kern (1999)
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Figura: A4.3 intercambiadores de calor con disposicion 3 — 6

Fuente: Kern (1999)
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Fuente: Kern (1999)



Anexo 5: Tabla y gréfico para la determinacion del area de transferencia de

calor

Tabla A5.1: Coeficientes Globales de Transferencia de Calor en los Enfriadores

Aéreos (U
Btu/(hr)(°F)
Liquid Coolers Condensers
Heat-Transfer Heat-Transfer Heat-Transfer
Material (Btu/(he) (ft')(°F)) Material (Btu/ (he)if) )} Material (Bu/ (hr)ift') )}
Qils, 20" API 10-16 Heavy oils, 8-14° API Steam 140-150
200°F avg. temp 10-16 300°F avg. temp 6-10 Steam
300°F avg. temp 13-22 400°F avg. temp 10-16 10% noncondensibles 100-110
400°F avg. temp 30-40 Diesel oil 45-55 20% noncondensibles 95-100
Kerosene 55-60 40% noncondensibles 70-75
Qils, 30" API Heavy naphtha 60-65 Pure light hydrocarbons 80-85
150°F avg. temp 12-23 Light naphtha 65-70 Mixed light hydrocarbons 65-75
200°F avg. temp 25-35 Gasoline 70-75 Gasoline 60-75
300°F avg. temp 45-55 Light hydrocarbons 75-80 Gasoline-steam mixtures 70-75
400°F avg. temp 50-60 Alcohols and most Medium hydrocarbons 45-50
organic solvents
70-75 Medium hydrocarbons
w/steam
Oils, 40° API 55-60
150°F avg. temp 25-35 Ammonia 100-120 Pure organic solvents 75-80
200°F avg. temp 50-60 Brine, 76% water 90-110 Ammonia 100-110
300°F avg. temp 55-65 Water 120-140
400°F avg. temp 60-70 50% ethylene glycol 100-120
and water

Fuente: Walas (2010)
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Anexo 6: Contenido energético de cada corriente en cada intervalo de
temperatura AT, = 15 K.

Contenido energetico de cada corriente en cada intervalo

Corriente: 1 2 3 4 5 6 7 8 9 Qinter

AT (K) m*Cp 75,31 87,90 55,04 65,25 81,74 67,80 60,57 53,45 51,35 (kw)
30A 2452,20
40 B -246,56
15¢C -1071,21
50D -2940,90
15E 96,48
60 F 3592,80
70 G 339,02
47 H -427,36
91 -100,70
14 897,67
5K 595,78

15L 1678,80



Anexo 7: Restricciones generales del diagrama de cascada ATy, = 15 K.
1—-0Qy — Ry = 2452,20
2 — R4 — Rp = 246,56
3— Ry — R, =1071,21
4 — R — Ry = 2940,90
5—R,— Rr =—96,48

6 — Rz — R = —3592,80
7 — Rr — R; = —339,02
8 — R; — Ry = 427,36

9 —-Ry — R, =100,69

10 — R, — R; = —897,67
11 — R; — Rx = —595,78



Anexo 8: Modelo de transporte ampliado ATy, = 15 K.
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Anexo 9: Restricciones del modelo de transporte ampliado AT, = 15 K.
1-Qu—Rsp=0

2 — Rys = 2452,20

3 —Ry5 — Qpsy, — Rgs = —3269,60

4 — Ry — Qpnz —Rpp = 0

5 — Qpsz + Qgyz = 3516,16

6 — Rps — Qcsz — Qcsa — Res = —1226,10
7 — Rpy — Qcsz — Qcya = 0

8 — Qcsy + Qcyr = 1318,52

9 — Qcsa + Qcna = 978,75

10 — R¢s — Qps1 — Qpsa — Rps = —4087
11 = Rcy — Qpu1 — Qpua — Rpu =0

12 — Qpsq + Qpy1 = 3765,40

13 — Qpss + Qpys = 3262,50

14 — Rps — Qgs1 — Rgs = —1226,10

15— Rpy — Qg1 — Rgy = 0

16 — Qgs1 + Qpyq1 = 1129,62

17 — Rgs — Qps1 — Rps = —4904,40

18 — Qrg1 — Rpg = —3206,88

19— Rgy — Qpy1 — Rpy =0



20 — Qps1 + Qpgy + Qry1 = 4518,48

21 = Rps — Qgs1 — Qgsz — Rgs = —5721,80
22 — Rpg — Qgg1 — Qgss — Rgg = —3741,36
23 — Rpy — Qgn1 — Qguz — Rgy = 0

24 — Qgs1 + Qg1 + Qeu1 = 5271,56

25 — Qgs3 + Qgss + Qguz = 3852,58

26 — Rgs — Qus1 — Qus3s — Rys = 0

27 — Que1 + Qnez + Rye = 3186,79

28 — Rgg — Qus1 — Qusz — Ryg = —2512,06
29 = Ry — Qunr — Quus — Ruyp =0

30 — Qus1 + Que1 + Qus1 + Quar = 3539,48
31 = Qusz + Ques + Quss + Quuz = 2586,73
32 —Rys — Qrs1 — Q53 —Ris =0

33 — Rpye — Q161 — Q163 — Rig = —610,24

34 — Q91 + Qo3 + Rjg = 462,17

35— Ryg — Qg1 —Qrg3 —Rig =0

36 —Ryy — Qg1 — Quuz — Ry =0

37 — Q151 + Q61 + Qo1 + Qrg1 + Qi1 = 677,77

38 — Q53 + Qre3 + Qro3 + Qg3 + Qryz = 495,33

39 —Ris —Qpsz3 —Ris =0



40 — Rjg — Qje3 — Rjg = —949,26
41 — Rjg — Qjo3 — Rjg = —718,93
42— Rig — Qg3 —Rjg =0

43 — Ry — Q]Hs - R]H =0

44 — Qys3 + Qje3 + Qjo3 + Qg3 + Qyuz = 770,52
45 — Rjs — Rgs =0

46 — Rj¢ — Rge = —339,02

47 — Rjg — Rgo = —256,76

48 —Rjg — Rgg =0

49 —Rjy —Rgp =0

50— Rkgs —R;s =0

51 —Rge —Rig=0

52 —R;; =908,72

53 — Rigo — R 9 = —770,28

54 — Rgg —Rig=0
55—Rgky — Ry =0

56_RL5+RL6+RL7+RL9+RL8+RLH_QW=O



Anexo 10: Resultados del diagrama de transporte ampliado

Variable | ATmin = 15K

QH 1805,00
RAH 1805,00
RAS 2452,00
QB52 3259,28
RB5 2461,72
QBH2 | 256,72

RBH 1548,28

QC52 1082,53

QC54 754,38

RC5 1850,81

QCH2 235,47

QCHA4 223,62

RCH 1089,19

QD51 3147,70

QD54 2790,10

RD5 0,00

QDH1 617,30

QDH4 471,90

RDH 0,00
QES51 1129,00
RE5 97,00
QEH1 | 0,00
REH 0,00
QF51 2797,62
RF5 2203,38

QF81 1720,38




RF8 1485,62
QFH1  |0,00
RFH 0,00
QG51 | 2973,99
QG53 | 2213,88
RG5 2736,52
QG81 | 2297,01
QG83 | 1638,12
RG8 1291,48
QGH1 | 0,00
QGH3 | 0,00
RGH 0,00
QH51 792,31
QH53 539,67
RH5 1404,53
QH61 1447,27
QH63 1062,99
RH6 675,74
QH81 1299,42
QH83 983,34
RHS 1520,73
QHHL1 | 0,00
QHH3 | 0,00
RHH 0,00
QI51 165,97
QI53 124,47
RIS 1114,09
QI61 210,09
Q163 14511
RIG 930,54
Q191 125,26
Q193 98,26
RIO 238,48




QI81 175,68
QI83 127,16
RIS 1217,89
QIH1 0,00
QIH3 0,00
RIH 0,00
QJ53 171,26
RJ5 942,83
QJ63 241,40
RJ6 1638,14
QJ93 178,10
RJ9 778,38
QJs3 179,23
RJS 1038,65
QJH3 0,00
RJH 0,00
RK5 942,83
RK6 1977,14
RK9 1034,38
RKS 1038,65
RKH 0,00
RL5 942,83
RL6 1977,14
RL7 908,00
RLO 1804,38
RLS 1038,65
RLH 0,00
QW 6671,00




Anexo 11: Principales parametros de operacion y disefio de la red de
intercambio para 15 K

Com.Cal. Com.Fria TeCC(K) TsCC(K) TeCF(K) TsCF(K) LMTD(K) Ub(W/m*K) P R Fr
5 1 602 563 548 590 13,44 142 0,78 0,93 0,95
5 2 698 645 598 647 48,97 142 0,49 1,08 0,8
5 4 645 602 548 602 48,29 142 0,56 0,80 0,85
QH 1 728 615 590 598 63,69 65 0,06 14,13 1,00
QH 2 1080 728 647 653 208,14 65 0,01 58,67 1,00
QH 4 1080 728 602 613 260,30 65 0,02 32,00 1,00

1 563 467 444 548 18,72 142 0,87 0,92 0,90

3 467 430 365 420 55,51 142 0,54 0,67 0,89

5€ aw 430 418 303 320 112,48 27 0,13 071 1,00

§ 1 418 394 349 37 45,99 142 0,32 1,09 0,95

5 3 394 375 338 365 32,84 142 0,48 0,70 0,92
6A aw 375 343 303 345 34,76 80

3 aw 343 328 303 320 23,99 27 0,43 0,88 0,95

493 390 371 au 31,67 142 0,60 1,41 0,85

548 493 420 47 74,00 142 0,41 1,04 0,91

8€ aw 493 390 303 320 125,11 27 0,09 6,06 0,99

3 368 347 349 21,50 142 0,08 1,50 1,00

368 363 333 339 29,50 142 0,17 0,83 0,99

9A aw 363 328 303 333 27,42 80



Anexo 12: Parametros de operacion y disefo

Tipo de

Rango de

intercambiador PSSO e temperatura Area
Coraza y tubos 30,7 MPa -200 a 600 °C
10 a 1500 m?
Doble tubos (lisos y < 30,7 MPa (corazas) < 140
-100 a 600 °C 0,25 a 200 m?
con aletas) MPa (tubos)
1,6 MPa (posible llegara 2,5 -25a 175 °C (posibles
Placas y juntas MPa segun la configuracién y -40 a 200 °C para 1 a 1500 m?
el material) casos especiales)
Placas soldadas 3 MPa -195a225°C 0,1 a 1000 m?2
Intercambiadores en
_ 1,8 MPa Con aletas 400 °C 200 m?
espiral
. Altas segun fluidos del
Aerorefrigerantes Altas segun proceso
proceso 5a 200 m?
Intercambiadores
10 MPa -273a80°C 6a7m?
compactos

Fuente: Incropera (2011)



Anexo 13: Costos de inversion de la red propuesta para ATmin= 15K

Costo de

Inversion (CUC/a)

No.IC AT.,,=15K

1 998863
2 464560
3 422793
4 151504
5 78116

6 83042

7 1669697
8 249913
9 79003

10 198985
11 222134
12 365265
13 163817
14 179086
15 212086
16 79003

17 83042

18 102940

19 394423




Anexo 14: Diagramas de cascada
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Figura A14.1: Diagrama de cascada para ATy, = 18 K
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Figura A14.2: Diagrama de cascada para ATy, = 23 K



Anexo 15: Restricciones generales del diagrama de cascada para ATin = 18 K

Yy ATmin = 23 K respectivamente
ATmin =18 K

1—Qy — Ry = —2206,98
2 — R, — Rp = 246,56
3— Ry — R, =1071,21
4 — R — Ry = 2940,90
5—Rp,— R, =-115,78
6 — R — Rp = —3413,16
7 —Rr — R; = —353,55
8 — R; — Ry = 427,36

9 —Ry — R, = 67,13

10 — R, — R; = —897,67
11 — R; — Rx = —953,25
12 — R — Qyy = —1678,80
ATmin =23 K
1—-Qy—R, =—1798,28
2 — R, — Rz = 246,56
3—Rp —R; =1071,21
4 — R, — Rp = 2940,90
5—Rp— R = —147,94
6 — R — Rp = —3113,76

7 — Ry — Rg = —377,77



8 — R; — Ry = 427,36
9—-Ry—R; =11,19

10 — R, — R; = —897,67
11 — R; — Rx = —1549,03



Anexo 16: Diagrama de transporte ampliado
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Figura A16.1: Diagrama de transporte ampliado para ATym = 18 Ky 23 K



Anexo 17: Restricciones del modelo de transporte ampliado

ATmin =18 K

1-Qy—Ray=0

2 —Rys = 2206,98

3 —Rys5 — Qpsy, — Rgs = —3269,60

4 — Ry — Qpnz — Rpp = 0

5 — Qpsz + Qgyz = 3516,16

6 — Rps — Qcsz — Qcsa — Res = —1226,10
7 — Rpy — Qcsz — Qcya = 0

8 — Qcsy + Qcyr = 1318,52

9 — Qcsa + Qcna = 978,75

10 — R¢s — Qps1 — Qpsa — Rps = —4087
11 = Rcy — Qpur — Qpua — Rpuy =0

12 — Qpsq + Qpy1 = 3765,40

13 — Qpss + Qpys = 3262,50

14 — Rps — Qgsq1 — Rgs = —1471,32
15— Rpy — Qg1 — Rgy = 0

16 — Qgs1 + Qg1 = 1355,54

17 — Rgs — Qpsq — Rps = —4659,18

18 — QF81 - RFS - 3046,54



19 = Rgy — Qrn1 — Rpy = 0

20 — Qps1 + Qpgy + Qry1 = 4292,56

21 = Rps — Qgs1 — Qgsz — Rgs = —5967,02
22 — Rpg — Qgg1 — Qg3 — Rgg = —3901,70
23 — Rpy — Qgn1 — Qguz — Rgy = 0

24 — Qgsy + Qgs1 + Qgur = 5497,48

25 = Qgs3 + Qs + Qguz = 4017,69

26 — Rgs — Qus1 — Qusz — Rys =0

27 — Que1 + Qnez + Rye = 3186,79

28 — Rgg — Que1 — Qusz — Ryg = —2512,06
29 = Ry — Qunr — Quus — Ruyp =0

30 = Qus1 + Que1 + Qusr + Qumr = 3539,48
31 = Qusz + Ques + Quss + Quuz = 2586,73
32 —Rys — Q51 — Q53 — Ri5s = 0

33 — Ry — Q61 — Q163 — Rjg = —406,82

34 — Q91 + Qo3 + Rjg = 308,11

35— Ryg — Qg1 —CQrg3 —Rig =0

36 = Ryy — Qin1 — Quz — Ry =0

37 = Q51 + Qi1 + Qro1 + Qrg1 + Qg1 = 451,85

38 — 0153 + QI63 + Q193 + Q183 + Q1H3 = 330,22



39—=R;s— Q53 —Ris =0

40 — Rjg — Qje3 — Rjg = —949,26
41 — Rjg — Qj93 — Rjg = —718,93
42 —Rig— Qg3 —Rjg =0

43 — Ry — Q]H3 _R]H =0

44 — Q53 + Q3 + Qo3 + Qjg3 + Qyy3 = 770,52
45 — Rjs — Rgs =0

46 — Rjg — Rge = —542,43

47 — Rjg — Rgg = —410,82

48 —Rjg — Rk =0

49 —Rjy —Rgp =0

50— Rkgs —R;s =0

51 —Rkge —Rig=0

52 — R;; =908,52

53 — Rgkg — R g = —770,28

54 —Rgg —Rig=0
55—Rgy — Ry =0

56_RL5+RL6+RL7+RL9+RL8+RLH_QW=O



ATmin =23 K

1-Qu—Rsp=0

2—Rys = 1798,28

3 —Ry5 — Qpsy, — Rgs = —3269,60

4 — Ry — Qpnz —Rpp = 0

5 — Qpsz + Qgyz = 3516,16

6 — Rps — Qcsz — Qcsa — Res = —1226,10
7 — Rpy — Qcsz — Qcya = 0

8 — Qcsy + Qcyr = 1318,52

9 — Qcsa + Qcna = 978,75

10 — R¢s — Qps1 — Qpsa — Rps = —4087
11 = Rcy — Qpu1 — Qpua — Rpu =0

12 — Qpsq + Qpy1 = 3765,40

13 — Qpss + Qpys = 3262,50

14 — Rps — Qgs1 — Rgs = —1880,02
15— Rpy — Qg1 — Rgy = 0

16 — Qgsq + Qpy1 = 1732,08

17 — Rgs — Qpsq — Rps = —4250,48

18 — Qrgqy — Rpg = 2779,30

19— Rgy — Qpy1 — Rpy =0



20 — Qps1 + Qpgy + Qpy1 = 3916,02

21 = Rps — Qgs1 — Qgsz — Rgs = —6375,72
22 — Rpg — Qgg1 — Ugss — Rgg = —4168,94
23 — Rpy — Qgn1 — Qguz — Rgy = 0

24 — Qgs1 + Qg1 + Qeu1 = 5874,02

25 — Qgs3 + Qgss + Qguz = 4292,87

26 — Rgs — Qus1 — Qus3s — Rys = 0

27 — Que1 + Qnez + Rye = 3186,79

28 — Rgg — Qus1 — Qusz — Ryg = —2512,06
29 = Ry — Qunr — Quus — Ruyp =0

30 — Qus1 + Que1 + Qus1 + Quar = 3539,48
31 = Qusz + Ques + Quss + Quuz = 2586,73
32 —Rys — Qrs1 — Q53 —Ris =0

33 — Ry — Q61 — Q163 — Rjg = —67,80

34 — Q91 + Qo3 + Rjg = 51,35

35— Ryg — Qg1 —Qrg3 —Rig =0

36 —Ryy — Qg1 — Quuz — Ry =0

37 = Q51 + Qi1 + Qro1 + Qrg1 + Q1 = 75,31

38 — Q53 + Qre3 + Qro3 + Qg3 + Qi3 = 55,04

39 —Ris —Qpsz3 —Ris =0



40 — Rjg — Qje3 — Rjg = —949,26
41 — Rjg — Qjo3 — Rjg = —718,93
42— Rig — Qg3 —Rjg =0

43 — Ry — Q]Hs - R]H =0

44 — Qys3 + Qje3 + Qjo3 + Qg3 + Qyuz = 770,52
45 — Rjs — Rgs =0

46 — Ry — Rge = —881,45

47 — Rjg — Rgo = —667,58

48 —Rjg — Rgg =0

49 —Rjy —Rgp =0

50— Rkgs —R;s =0

51 —Rge —Rig=0

52 — R;; =908,52

53 — Rigo — R 9 = —770,28

54 — Rgg —Rig=0
55—Rgky — Ry =0

56_RL5+RL6+RL7+RL9+RL8+RLH_QW=0



Anexo 18: Resultados del diagrama de transporte ampliado

Variable | ATmin =18 K | ATmin = 23 K
QH 2051,69 2460,39
RAH 2051,69 2460,39
RA5 2206,98 1798,28
QB52 3175,33 2960,75
RB5 2301,25 2107,13
QBH2 340,83 555,41

RBH 1710,86 1904,98
QC52 1067,76 1038,56

QC54 745,96 726,96
RC5 1713,63 1567,71
QCH2 250,80 280,00
QCH4 | 232,79 251,79

RCH 1227,27 1373,19
QD51 3071,88 2996,93
QD54 2728,74 2657,78

RD5 0,00 0,00
QDH1 | 693,52 768,47
QDH4 | 533,76 604,72
RDH | 0,00 0,00
QE51 | 1355554 | 1732,08
RES 115,78 147,94
QEH1 | 0,00 0,00
REH | 0,00 0,00

QF51 | 2667,69 | 2456,71
RF5 2107,27 1941,71
QF81 | 1624,87 1459,31
RF8 1421,67 1319,99
QFH1 | 0,00 0,00




RFH 0,00 0,00
QG51 |3101,13 | 3314,82
QG53 | 2308,72 2462,82
RG5 | 266444 | 2539,78
QG81 |2396,36 | 2559,20
QG83 | 1708,97 1830,05
RG8 1218,05 1099,68
QGH1 | 0,00 0,00
QGH3 | 0,00 0,00
RGH | 0,00 0,00
QH51 | 790,71 791,11
QH53 | 542,57 551,93
RH5 1331,16 1196,74
QH61 | 1444,78 1438,04
QH63 | 1058,50 1050,34
RH6 683,50 698,40
QH81 | 1303,99 1310,33
QH83 | 985,66 984,45
RHS 1440,46 1316,96
QHH1 | 0,00 0,00
QHH3 | 0,00 0,00
RHH | 0,00 0,00
QI51 | 119,06 25,29
QI53 | 88,96 18,58
RIS 1123,14 1152,87
QI61 | 129,72 13,29
QI63 | 88,91 8,34
RIG 871,69 744,58
Q91 | 80,82 13,10
QI93 | 64,03 11,00
RIO 163,26 27,26
QI81 | 122,24 23,63
QI83 | 88,31 17,12




RIS 1229,91 1276,20
QIH1 | 0,00 0,00
QIH3 | 0,00 0,00
RIH 0,00 0,00
QJ53 | 166,03 158,25
RJ5 957,11 994,62
QJ63 | 258,20 273,66
RJ6 1562,75 | 1420,18
QJ93 | 173,19 171,86
RJ9 709,00 574,33
QJ83 | 173,09 166,75
RJS 1056,81 1109,45
QJH3 | 0,00 0,00
RJH 0,00 0,00
RK5 957,11 994,62
RK6 2105,18 | 2301,63
RK9 1119,81 1241,90
RK8 1056,81 1109,45
RKH | 0,00 0,00
RL5 957,11 994,62
RL6 2105,18 | 2301,63
RL7 908,52 908,52
RL9 1890,09 | 2012,18
RL8 1056,81 1109,45
RLH 0,00 0,00
QW 6917,71 | 7326,41




Anexo 19:

pinch
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Figura A19.1: Distribucion de la energia (kW) sobre el pinch para AT, =18 K
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Figura A19.2: Distribucion de la energia (kW) bajo el pinch para ATmin =18 K
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Figura A19.3: Distribucién de la energia (kW) sobre el pinch para ATmin =23 K
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Figura A19.4: Distribucion de la energia (kW) bajo el pinch para ATmin =23 K



Anexo 20: Principales parametros de operacion y disefio de la red de

intercambio para ATyin 18 Ky 23 K

Tabla A20.1: Pardmetros de disefio y operacion para ATmi, = 18 K

Corr. Cal.
5
5
5
QH
QH
QH
5
5
5E

Tabla A20.2: Parametros de disefio y operacion para ATy, = 23 K

Corr. Cal.
5
5
5
QH
QH
QH
5
5
SE

BA
7E

8E

9A

Corr. Fria

W R R e

o) Q e e e
R -

Corr. Fria

W R e s R

Q o 2B o)
v T*"=ze¥"rs=

Te CC (K)
603
698
646
728
1080
1080
566
468
430
a1
395
374
343
493
543
391
371
369
364

Te CC (K]
608
698
649
728
1080
1080
571
469
430
418
397
377
343
492
548
392
371
371
367

Ts CC (K)
566
646
603
614
728
728
468
430
418
395
374
343
328
391
493
371
369
364
328

Ts CC (K)
571
649
608
613
728
728
469
430
a1s
397
377
343
328
392
492
371
370
367
328

Te CF (K)
548
598
548
589
646
601
aa1
363
303
348
337
303
303
369
419
303
347
333
303

Te CF (K)
548
598
548
588
643
600
438
361
303
348
336
303
303
367
419
303
347
333
303

Ts CF (K)
589
646
601
598
653
613
548
419
320
369
363
344
320
411
473
320
348
337
334

Ts CF (K)
533
643
600
598
653
613
548
419
320
367
361
347
320
433
473
320
348
336
337

LMTD (K) Ub (W/m>K)

568,25
621,69
574,09
593,49
649,49
606,38
492,56
390,33
311,42
358,40
349,84
323,07
311,42
403,93
445,45
311,42
347,50
335,00
318,25

LMTD (K) Ub (W/m*K)

21,47

52,97

54,31

63,69
211,88
261,92
26,80

58,99
112,48
49,99

38,45

34,76

23,99

37,66

74,00

69,98

34,50
27,42

142
142
142

o a5

142
142
227
142
142

80
227
142
142
227
142
142

80

142
142
142

583 a

142
142
227
142
142
80
227
142
142
227
142
142
80

P
0,75
0,48
0,54
0,06
0,02
0,03
0,86
0,53
0,13
0,30
0,45

0,43
0,58
0,42
0,19
0,04
0,11

0,67
0,45
0,51
0,07
0,02
0,03
0,83
0,54
0,13
0,27
0,41

0,43
0,57
0,42
0,19
0,04
0,08

0,90
1,08
0,81
12,67
50,29
29,33
0,92
0,68
0,71
1,10
0,81

0,88
1,42
1,02
1,18
2,00
1,25

0,93
1,09
0,79
11,50
35,20
27,08
0,93
0,67
0,71
1,11
0,80

0,88
1,41
1,04
1,24
1,00
1,33

Fr
0,90
0,85
0,85
1,00
1,00
1,00
0,85
0,89
1,00
0,98
0,92
1,00
0,91
0,80
0,91
0,99
1,00
0,99
1,00

Fr
0,89
0,85
0,38
1,00
1,00
1,00
0,87
0,90
0,99
0,98
0,95

0,92
0,77
0,92
0,99
1,00
1,00



