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Sintesis.

Sintesis

En este trabajo, se evalla la torre de destilacion atmosférica T-102 de la Refineria Camilo
Cienfuegos, para identificar las zonas de solapamiento y los pardmetros operacionales a
cambiar. Se recopila informacion con muestras tomadas de la plantausando el software
exaquantum y resultados de laboratorio, asi como las fichas técnicas de cada equipo que
intervienen en el proceso para elaborar el modelo a simularaplicando el simulador de
procesos PRO I1. Ademas se valida el modelo, con resultados menores del 10 %. Variando
la temperatura se elimina el solapamiento y se logra mayor cantidad de productos con un
mejor valor agregado garantizando mejorar los ingresos de la empresa por este concepto.
Se calcula el margen de refino comparando los resultados antes y después del cambio en la
torre teniendo en cuenta los precios promedio de cada producto para el afio 2011
obteniéndose $1050703.70 de ganancia. Se anexantodos los datosnecesariospara el

mismo.



Sintesis.

Synthesis

In this paper, we evaluate the atmospheric distillation tower T-102 of the Camilo Cienfuegos
refinery, to identify areas of overlap and operational parameters to change. Information is
collected on samples taken from the plant using the software exaquantum and laboratory
results, as well as the technical specifications of each team involved in the process to develop
the model to simulate the process simulator using PROO I1I. The model was validated with
results below 10 %. By varying the temperature and eliminates the overlap is achieved more
products with added value by ensuring better improve company revenue for this item.
Calculate the refining margin by comparing results before and after the change in the tower
taking into account the average prices of each product for 2011 obtained $ 1,050,703.70.Are

annexedallnecessary data forthesame.
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Hntroduccion.

INTRODUCCION

Cada refineria esta disefiada para procesar crudos con caracteristicas especificas, normalmente
los crudos no se utilizan puros, la optimizacion de la produccion o la propia logistica exige su
mezcla previa antes de su procesamiento(Dawe, 2000).En la refineria “Camilo Cienfuegos” la
mezcla del crudo a utilizar como materia prima en la planta de destilacion atmosférica
(seccion 100) esta constituida por 12.35 % volumen del crudo Merey 16 y 87.65 % volumen
del Mesa 30.

Actualmente la refineria “Camilo Cienfuegos” cuenta con un esquema de refinacion primario
constituido por una unidad de destilacion atmosférica que cuenta con cuatro torres:
desgasolinadora T-101, destilacion atmosférica T-102, despojadora T-103 y estabilizadora
T-104.

La destilacion es un proceso de separacion fisica, constituye la primera etapa del refino de un
crudo, el objetivo es su vaporizacion parcial y separacién por condensacion a diferentes
temperaturas de distintas fracciones. Se realiza en una columna de destilacion o
fraccionamiento en cuyo interior estan dispuestas de forma ordenada una serie de “platos”
recogiéndose los liquidos condensados.(Mufiecas, 2005). La temperatura de la columna es alta
en el fondo y mas fria en tope de forma que cada plato tiene una temperatura inferior a la del
situado inmediatamente debajo. Esta se realiza a una presion ligeramente superior a la
atmosférica. El calor necesario para este proceso lo proporciona un horno donde entra el crudo
precalentado después de circular por una serie de intercambiadores de calor con productos méas
calientes obtenidos en la propia torre de destilacion de forma que se consiga la maxima

eficiencia energética. (Cortazar, Triana, Carro, 2000)

Los hidrocarburos se separan en sus componentes por tenerdiferentes puntos de ebullicion y
el proceso de separacion fisica permite obtener diferentes cortes o fracciones en una torre de
destilacion atmosférica pero en ellas pueden existir solapamientos (overlap) o brechas (gap),
un overlap trae consigo la superposicién de los puntos iniciales y finales entre los cortes
afectando el funcionamiento de la columna, la calidad en la obtencion de los productos de
salida de mayor valor agregado y los ingresos.
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Hntroduccion.

Problema de investigacion

¢Se podra mejorar la eficiencia del funcionamiento de la columna fraccionadora en la

destilacion atmosférica?
Hipdtesis de la investigacion

Si se evalua la torre fraccionadora a través de un modelo de simulacion se podra garantizar su

funcionamiento eficiente.
Objetivo general

Analizar los parametros operacionales que garanticen el funcionamiento eficiente de la

columna.

Objetivos especificos

Realizar un andlisis de la bibliografia relacionada con el tema de destilacién atmosférica, sus
pardmetros operacionales y simulador de procesos.

Evaluar el grado de rectificacion de la columna fraccionadora a través de la observacion y
andlisis de la recoleccion de datos.

Ajustar el modelo de simulacién a un caso de estudio.

Proponer condiciones operacionales que mejoren el funcionamiento de la torre fraccionadora.

Realizar un analisis economico a través del calculo del margen de refino.

Breve descripcion de la estructura del trabajo:

Capitulo 1 Fundamentacion tedrica.

En este capitulo se realiza la fundamentacion teorica del trabajo, donde se hace una breve
referencia al proceso de destilacion. Se comenta el Grado de separacion (gap) y solapamiento
(overlap). Se describe el software utilizado para confeccionar el modelo, para recolectar datos y
los diferentes métodos termodinamicos utilizados en el desarrollo de la investigacion.

Capitulo 2 Disefio metodoldgico.

En este capitulo se describe el caso de estudio, se explican las metodologias aseguir para la
evaluacion de la columna fraccionadora, la simulacion de la planta de destilacién atmosférica

ysu validacién, asi como la realizacion del célculo.
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Hntroduccion.

Capitulo 3 Analisis de los resultados.

En este capitulo se presentan los resultados que se obtienen al aplicar las metodologias parala

obtencién y validacion del modelo de la planta de destilacion atmosférica y el célculo del
margen de refino.
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Capitulo 1 Fundamentacion Tedrica.
CAPITULO 1

En este capitulo se realiza la fundamentacion teorica del trabajo, donde se hace una breve

referencia al proceso de destilacion. Se comenta el Grado de separacion (gap) y solapamiento
(overlap). Se describe el software utilizado para confeccionar el modelo, para recolectar datos y
los diferentes métodos termodinamicos utilizados en el desarrollo de la investigacion.

Generalidades de los procesos de destilacion.

La industria de la refinacion del petréleo ha experimentado expansiones y grandes cambios
desde 1950. La materia prima bésica para las refinerias es el petréleo o crudo. El petréleo
puede definirse como una mezcla compleja de hidrocarburos que incluye gases con puntos de
ebullicidon que van desde 0°C hasta compuestos asfalticos con puntos de ebullicion superiores a
los 600 °C. Es por esta razon que el petroleo debe someterse al proceso de refinacion, donde
generalmente, la primera etapa del proceso es la destilacion. El proceso de separacion mas
utilizado en la industria quimica es la destilacion donde ocurre un proceso fisico de
transferencia de materia y energia entre una fase liquido y una fase de vapor dentro de una
torre. Por lo general, el liquido y el vapor contienen los mismos componentes aunque en
distintas proporciones. (Mufiecas, 2005). El liquido se encuentra a su temperatura de burbuja,
mientras que elvapor en equilibrio estd a su temperatura de rocio. El efectoneto es un
incremento en la concentracion de los componentes mas volatiles en lafase vapor y de los
menos volatiles en la fase liquida. La evaporacion y condensacioninvolucran calores latentes de
evaporacién de cada componente y por ello, al calcularuna destilacion deben considerarse los
efectos del calor. (Fong,2005)

Segun Marcilla, 1998, Coulson y Richardson, 2005 y Gomez, 2007, el predominio de la
destilacion sobre otras operacionesunitarias de separacion de mezclas, a pesar de su baja
eficiencia termodinamica,obedece a dos razones fundamentales, una de tipo cinético y otra de
tipotermodinamico. Desde el punto de vista cinético, se trata de la operacion que permite
lamayor velocidad de transferencia de materia y desde el punto de vista termodindmico,hay que
destacar que otras operaciones unitarias presentan una eficiencia todaviamenor. Por otro lado,
muchas de las operaciones de separacién que implican cascadasde etapas de equilibrio
seresuelven mediante la aplicacion de los métodos desimulacion o de disefio desarrollados para

la rectificacion.
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Capitulo 1 Fundamentacion Tedrica.

Seader y Henley,2000; Parkash, 2003 mencionan que la destilacion como procesode separacion
de mezclas liquidas homogéneas es el mas difundido a nivel industrial,porque es el proceso de
separacion mas estudiado, el mas econdmico y por tanto, elmas desarrollado tecnolégicamente.
El empleo de calor como medio de separacidnhace que el estudio de la destilacién sea
relativamente sencillo.

Ademas plantean que la destilacion es utilizada cuando el grado de separacion logradopor una

vaporizacién parcial o una condensacion parcial en una etapa resultainadecuado, debido a que

las diferencias de volatilidades entre las especies de lamezcla de alimentacion no es

suficientemente grande. Se puede lograr una separacionsatisfactoria por medio de destilacion

multietapa, sin necesidad de afiadir un agente deseparacion de masa.

La destilacion involucra multiples contactos entre las fases liquidas y vapor que fluyenen

contracorriente. Cada contacto consiste en el mezclado de las dos fases parapromover la rapida

distribucion de las especies por transferencia de masa, seguido dela separacion de fases. Los

contactos son a menudo hechos en platos horizontales con arreglo vertical en una columna. El

vapor, mientras fluye hacia arriba en la columna,se va enriqueciendo con las especies mas

volatiles. El liquido, por su parte, mientrasfluye hacia abajo en la columna se enriquece con las

especies menos volatiles (Parkash. 2003).Laalimentacion a la columna de destilacion se hace

por un plato intermedio, casi siemprecerca de la parte media de la columna. La parte de la

columna que se encuentra porarriba de la alimentacion se denomina seccion de

enriquecimiento o de rectificacion, y laparte por debajo de la alimentacion es llamada seccion

de agotamiento.El vapor de la alimentacion asciende por la columna, mientras que el liquido

desciende.El liquido es requerido para hacer contactos con el vapor de arriba del plato

dealimentacion, y el vapor es requerido para hacer contactos con el liquido por debajo dela

etapa de alimentacion. Frecuentemente, el vapor de la parte superior de la columnaes

condensado en un condensador con agua de enfriamiento o un refrigerante paraproveer el

liquido requerido para el contacto de fases, llamado reflujo. De manerasimilar, el liquido del

plato inferior de la columna es enviado a un rehervidor, donde escalentado por vapor de

condensacién o algin medio de calentamiento, para proveer elvapor para el contacto, llamado

boil up. Todo esto se observa en la Figura 1.1.(Tomada de Hernandez, E. 2009).
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Capitulo 1 Fundamentacion Tedrica.
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Figura 1.1 Esquema de una columna de destilacion.

Por otra parte Marcilla, 1998, Coulson y Richardson,2005 y Gomez, 2007 dicen
quetradicionalmente, el estudio de la rectificacion se aborda diferenciando entre el caso delas
mezclas multicomponentes y las binarias. Esto se justifica, por elhecho de que los métodos
gréficos, que resultan tan dtiles en el disefio de procesos dedestilacién de mezclas binarias, no
pueden aplicarse en el caso de mezclasmulticomponentes, donde por tanto es necesario el
desarrollo de métodos algebraicosdiferentes. Ademas el planteamiento del problema también
es diferente ya que elnimero de variables que se puede especificar permite que en el caso de
las mezclasbinarias sea posible llegar a conocer con exactitud cual va a ser la composicién de
losproductos deseados, mientras que en el caso multicomponente, s6lo se podra conocerla
composicion de los dos componentes claves que se pretende separar. Esta es una situacion
comun para todos los procesos de separacion en los que elequilibrio entre las fases implicadas
no pueda representarse graficamente en un plano(equilibrio liquido-vapor en mezclas de mas
de dos componentes, equilibrio liquido-liquidoen mezclas de mas de tres componentes y
equilibrio liquido-gas donde sereparte mas de un componente), aunque se suele considerar

como referencia el casoliquido-vapor.
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Capitulo 1 Fundamentacion Tedrica.

Aunque se dispone de métodos rigurosos para la simulacion o el disefio de operacionesde
rectificacion multicomponente desde los afios 30, la resolucion de estos problemasse abordd
primero, de forma aproximada, mediante procedimientos graficos o analiticosy hasta que no se
dispuso de ordenadores potentes, no se desarrollaronadecuadamente los métodos rigurosos. En
la actualidad no hay ningun tipo de conflictoentre ambos tipos de métodos, y se combina la
velocidad y precision de los célculosrigurosos realizados por los programas de ordenador para
la simulacién de columnas derectificacion con la utilidad analitica y visual de los métodos
gréficos, reservandose losmétodos analiticos aproximados para las etapas aproximadas del
disefio.(Dawe, 2000).

El equilibrio entre fases en el caso de mezclas multicomponentes no puede resolversemediante
representaciones graficas de las propiedades, como ocurre con el caso delequilibrio liquido-
vapor para mezclas binarias, o el equilibrio liquido-liquido para mezclas ternarias. El
equilibrio liquido-vapor, depende principalmente de los pardmetros termodinamicos, presion y
temperatura del sistema. Las unidades se disefian para que se produzcan estos equilibrios de
forma controlada y durante el tiempo necesario para obtener los combustibles especificados.
Basicamente el proceso consiste en vaporizar los hidrocarburos del crudo y luego
condensarlos en cortes definidos. Modificando fundamentalmente la temperatura, a lo largo de
la columna fraccionadora. (Ramos, 1997).

La vaporizacion o fase vapor se produce en el horno y zona de carga de la columna
fraccionadora. En el horno se transfiere la energia térmica necesaria para producir el cambio
de fase y en la zona de carga se disminuye la presion del sistema, produciéndose la separacion
de la carga, obteniéndose la vaporizacion definitiva.

La fase liquida se logra con reflujos o reciclo de hidrocarburos retornados a la torre. Estos
reflujos son corrientes liquidas de hidrocarburos que se enfrian por intercambio con crudo o
fluidos refrigerantes. La funcién u objetivo principal de estos, es eliminar o disipar en forma
controlada la energia cedida a los hidrocarburos en el horno, de esta manera se enfria y
condensa la carga vaporizada, en cortes o fracciones de hidrocarburos especificas,
obteniéndose los combustibles correspondientes.

Las columnas de destilacion a escala industrial disponen de una serie de bandejas o platos
disefiados para alcanzar rapidamente el equilibrio. En una columna de destilacién atmosférica

industrial, el nimero de platos oscila entre 20 y 50. Cada plato retiene un cierto nivel de
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Capitulo 1 Fundamentacion Tedrica.

liquido. Cuando un exceso de vapor condensa y el plato rebosa, el liquido cae hacia el plato
inmediatamente inferior. En general, un proceso de destilacion se trabaja a presion fija (sea
atmosférica o a vacio), existiendo un gradiente de temperaturas a lo largo de la altura de la
columna. (Ramos, 1997).

Las fracciones del petréleo se obtienen a través de la separacion fisica en grandes columnas de

destilacion a las que se alimenta el crudo.

Destilacion atmosférica en el refinado de un crudo.

Segln Herndndez, 2009 y otros autores (Jimenez, 2003; Abdel-Aal y Aggour, 2005;Branan,
2006; Fraser, 2008; Albright, 2009) la destilacion por fraccionamiento, es unaoperacion
unitaria utilizada para separar mezclas en productos individuales. Incluye separacion de
componentes por volatilidad relativa. La dificultad de la separacion estarelacionada
directamente con la volatilidad relativa de sus componentes y la purezarequerida de los
productos.

Este proceso es el mas antiguo y universal de la tecnologia quimica. Practicamente,todas las
sustancias naturales y las sustancias producidas en reactores quimicos sonmezclas que no
tienen las propiedades requeridas para utilizarlas como productoterminado. Estas mezclas
deben ser separadas en componentes o grupos decomponentes. Se basa principalmente en el
hecho de que la composicion del liquido enebullicion y del vapor sobre él es diferente. Asi, si
la temperatura de ebullicion es baja(por ejemplo, la separacion del aire), es necesario usar
bajas temperaturas y conducir elproceso a altas presiones. Si es alta (por ejemplo, la
separacion de fracciones pesadasde hidrocarburos o metales), se debe utilizar calor a altas
temperaturas y el proceso se lleva hasta el vacio. GPSA, 2004; Chopey, 2006.

Dentro de las ventajas que tiene la destilacion sobre otrosprocesos de separacion, se encuentra
que a pesar de que la nueva fase difiere de laoriginal por su contenido calédrico, el calor se
adiciona o extrae rapidamente sindificultad. Existen limitaciones para utilizar la destilacion
como proceso de separacion, por ejemplo, una de ellas consiste en queal crearse el gas
mediante la aplicacion de calor, inevitablemente se forman solamente componentes del
liquido, por lo tanto, como el gas es quimicamente muy parecido alliquido, el cambio en
composicion resultante de la distribucion de los componentesentre las dos fases no es

generalmente muy grande; y en algunos casos el cambio estan pequefio que el proceso se hace
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Capitulo 1 Fundamentacion Tedrica.

impractico. Sin embargo, la separacion directa es posible generalmente mediante la
destilacion, permite obtener productospuros que no requieren de un procedimiento posterior y
han hecho de la destilacion unade lasoperaciones mas importantes con transferencia de
masa.(Treybal, 1999).
El equipamiento primario empleado en este tipo de proceso son las columnas o torresde
destilacion, las cuales estan disefiadas para ejecutar esta operacion eficientemente.
Hay una gran variedad de configuraciones para las columnas de destilacion. Estetrabajo
estudia las del tipo continuo que son las mas comunes. Estas se pueden clasificar deacuerdo a:
v’ La naturaleza de la corriente de alimentacion (binario si son solo dos componentes y
multicomponente si son més de dos).
v" El nimero de corrientes de productos (donde una alimentacién extra es usada para
ayudar con la separacion).
v El tipo de composicion interna (columna de bandeja o columna empacada).
Los componentes principales de una destilacion tipica son:
v Columna vertical donde la separacion se lleva a cabo.
v Un rehervidor.
v Un condensador.
v" Un recipiente de reflujo para contener el vapor condensado desde el tope de la
columna. El reflujo es recirculado de nuevo a la columna (Arnold, 2000; Branan,2006;
Chopey, 2006; Fraser, 2008; Perry, 2008).

1.2. Parametros termodinamicos de la destilacion atmosférica.
Los pardmentros termodinamicos que gobiernan la destilacion son la temperatura y presion del
sistema, por tal motivo consideramos como variables del proceso todas aquellas que puedan

afectar el equilibrio entre las fases vapor-liquido.

Temperatura de transferencia: Esta es la maxima temperatura a la que se eleva el crudo

para vaporizarlo, el rendimiento en destilados depende de esta variable.

Presion de trabajo: Es la presion a la cual se produce la operacion. Si bien afecta
directamente el equilibrio vapor-liquido, generalmente se trabaja a la menor presién posible, y

por ende no se varia frecuentemente.
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Capitulo 1 Fundamentacion Tedrica.

Temperatura de Tope: Es la temperatura en la zona superior de la columna fraccionadora, se
controla con el reflujo de cabeza, este reflujo es la fuente fria que genera la corriente de

liquidos que se contactan con los vapores, produciéndose los equilibrios liquido vapor.

Temperatura del corte: Es la temperatura a la cual se realiza la extraccion lateral de un
combustible. Esta temperatura es controlada con el reflujo de cabeza y reflujos circulantes.
Estos ultimos tienen un efecto semejante al reflujo de cabeza y ademas precalientan el crudo,

recuperando energia.

Inyeccion de vapor: El vapor o (incondensables) en las fraccionadoras disminuye la presién
parcial de los hidrocarburos, estableciendo nuevos equilibrios vapor-liquidos, favoreciendo la
vaporizacion de los componentes mas volatiles. Esto se aplica tanto en la columna

fraccionadora principal como en los separadores de los cortes laterales.

Tipos de torres.

1. Torres de platos.
Las torres de platos son cilindros verticales fabricados de diferentes materiales, segun las
condiciones de corrosion, en el cual son montados un numero determinado de platos
circulares. En ambos lados de los platos se ubican conductos que permiten la entrada y salida
del liquido de un plato a otro, denominados bajantes. (Treybal, 1999;Walas, 1990).
El vapor o gas asciende a través de orificios en los platos (mediante diferentes dispositivos)
burbujeando a través del liquido para formar una espuma, se separan de ésta y pasa al plato
superior.
El efecto global es un contacto multiple a contracorriente entre el gas y el liquido, aunque cada
plato se caracteriza por el flujo cruzado de las dos fases. El contacto entre ambas fases se
localiza fundamentalmente sobre los platos. Aunque menos utilizadas existen columnas en las
cuales el liquido y el gas en el plato se ponen en contacto a contracorriente, es decir no existen
los bajantes. Aqui el gas y el liquido fluyen con pulsaciones, con el fin de que por una abertura
dada pasen el gas y el liquido de modo intermitente.
Cada plato constituye una etapa, ya que los fluidos se ponen en contacto intimo, se produce la

difusion interface y los fluidos se separan.
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El numero de platos tedricos o etapas en el equilibrio en una columna o torre depende de lo
complicado de la separacion que se va a llevar a cabo y solo estd determinado por el balance
de masa y las consideraciones acerca del equilibrio.

La eficiencia del plato o etapa y por tanto, el nimero de platos reales se determina por el
disefio mecanico utilizado y las condiciones de operacion.

Por otra parte, el diametro de la torre depende de las cantidades de liquido y gas que fluyen a
través de la torre por unidad de tiempo.

A continuacién se describen brevemente los platos frecuentemente utilizados en las torres
de platos y sus principales areas de aplicacion.(Compariia PDVSA. 1995)

v Platos tipo casquete de burbujeo

Este plato se caracteriza por ser plano y perforado, con tubos pequefios en cada perforacion,
sobre estos tubos estan colocados los casquetes (tazas invertidas). Esto le da la habilidad unica
de operar a bajas velocidades de vapor y liquido, por lo tanto, provee buena eficiencia y
flexibilidad.

v Platos perforados

Este tipo de plato es plano y perforado. A velocidades bajas el liquido gotea y no hace contacto
con todos los orificios del mismo, reduciendo considerablemente la eficiencia. Esto le da una
flexibilidad operacional relativamente pobre, son faciles de fabricar y bastante econdémicos.

v Platos perforados sin bajante

Estos platos poseen alta capacidad, moderada eficiencia y baja flexibilidad; sin embargo deben
ser apropiadamente disefiados para las cargas a las cuales van a ser operados, de los contrario
no funcionaran satisfactoriamente.

Debido a la ausencia de bajante, ofrece mayor area de contacto, por lo tanto proporciona mayor
capacidad que cualquiera de los platos mas comunes. Son los mas econémicos, de facil
instalacion y mantenimiento.

v Platos tipo valvula

En este tipo de plato cada orificio es del orden de 40 mm y tiene instalada una valvula, el vapor
es reducido por la interrupcion del paso de liquido por las valvulas. Estas pueden ser circulares
o rectangulares, con o sin una estructura. El disco de la valvula sube con el aumentodel flujo de

vapor.
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A medida que el flujo de vapor disminuye la apertura del disco disminuye, lo que evita el goteo
del liquido a través de los orificios, dando a este plato su principal ventaja: buena operacion a
flujos bajos, es decir, que proporciona gran flexibilidad. Pueden ser usados cuando los
requerimientos de flexibilidad son mayores de 3 a 1. Una desventaja es mayor caida de presion
y mayor costo. El plato tipo valvula es el instalado en la torre T-102 de la refineria Camilo
Cienfuegos.
v Platos tipo surtidor
Este plato es plano y posee perforaciones debido a la elevacion de las llamadas lenguetas, las
cuales se orientan en una elevacién aproximada de 45°. La alta capacidad de manejo de liquido
hace que sean la primera seleccion para servicios de transferencia de calor, destilacion
atmosfeérica, fraccionamiento primario en desintegracion catalitica y desintegracion con vapor.
2. Torres con rellenos 0 empaque
Se utilizan para el contacto continuo del liquido y del gas tanto en el flujo a contracorriente
como a corriente paralela, son columnas verticales que se han llenado con empaque o con
dispositivos de superficie grande. El liquido se distribuye sobre estos y escurre hacia abajo, a
través del lecho empacado, de tal forma que expone una gran superficie al contacto con el gas.
Son usadas para destilacion, absorcion de gases, y extraccion liquido-liquido.

1.4. Grado de separacion (gap) y solapamiento (overlap).

La variacion de la temperatura de los cortes laterales en las torres de destilacion atmosférica
trae consigo solapamiento o brecha.

El overlap o gap definen el grado de separacion relativo entre fracciones adyacentes. Se
determina de la siguiente manera:segtn Cortasar, Triana, Carro, 2000.

AT =T sy corte pesado — T gso, COrte ligero (1.12)

Si el AT >0 hay una brecha 0 separacién (gap)

Si el AT <0 hay un solapamiento (overlap)

Donde:

Tsop: temperatura en el punto inicial de ebullicion ASTM (método de prueba estandar de
Ameérica) del corte pesado.

ToseeL: temperatura en el punto final de ebullicion ASTM del corte liviano.
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El gap es la diferencia positiva entre el punto inicial ASTM del corte pesado y el punto final
ASTM del corte liviano.

Si la diferencia entre el punto inicial ASTM del corte pesado y el punto final ASTM del corte
liviano es negativa recibe el nombre de overlap.

Relacion entre la calidad del fraccionamiento y la curva ASTM para tres casos:(Cortasar,
Triana, Carro, 2000)

1) Una perfecta separacién provoca una gran brecha nombrada brecha maxima. Esta se
muestra en la figura 1.2

_t
4 R
ASTM destillation Heavy tut
/.gjr_/
Cuf paint DOt ar Gap maxi
Y
Light cut
"0 7 ieghs o 0% T?%ﬂ 100% vol
Boiling 100% |
Femperature

Figura 1.2 Brecha maxima.

2) Una separacion real provoca una brecha media. Este tipo de brecha aparece en la figura
1.3.
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T T
ook ) K ey
ASTM destillation Heavy cut
t
Cuf painf t
Light cuf Dt or Gap
(°C) = o > -

Weight % 1% TUA 47 100% vel
Boiling Jooz |
temperature 9572 5%

Figura 1.3 Brecha media.

3) Una mala separacion provoca una superposicion. Esta aparece en la figura 1.4.

t t
"t A A
ASTM destillatian Heawy cut
- t / caw
Cut paint t
Light cut
[*Cl ' . » o
Weight % 0% fl]/u 100% vol
Bailing D'IUU% I
temperature 952 5%

Figura 1.4 Superposicion.
Debe notarse que en las unidades de destilacion atmosférica, hay dos separaciones muy

importantes y a las cuales se debe prestar mucha atencién:

v La separacion entre gasolina y keroseno debido a la reformacion catalitica: una mala
separacion puede provocar la presencia de compuestos policiclicos en gasolinas pesadas

los cuales son precursores de coque y por esto causantes de deposicion de coque sobre el

catalizador.
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v Gas oil ligero y gas oil pesado debido a la diferencia de valor entre los dos.

En presencia de solapamiento la separacion es ineficiente o dificil de lograr por lo que se utiliza
un simulador de procesos para determinar los parametros operacionales que garanticen el

funcionamiento eficiente de la columna.

1.5. Simulador PRO-II con PROVISION.

PRO-II con PROVISION es un programa de simulacion de procesos muy utilizado en la
industria del gas natural, refinacion de petroleo, petroquimica y quimica en general. Este
programa permite modelar el comportamiento operacional de plantas quimicas y cuantificar el
efecto que tiene modificar los valores de ciertas variables sobre el proceso. Adicionalmente,
tiene una amplia base de datos de propiedades de compuestos quimicos, una gran variedad de
métodos para la prediccion de propiedades termodindmicas y utiliza técnicas avanzadas para la
resolucion de las operaciones unitarias. Mediante este programa se pueden modelar y optimizar
procesos de transferencia de masa y calor, evaluar las condiciones y restricciones operacionales
de equipos que incluyen intercambiadores de calor, mezcladores, columnas, reactores,
compresores, bombas, tambores, separadores, divisores, ciclones, disolvedores, entre otros, de
cualquier planta quimica, refinadora y petroquimica. Adicionalmente, a través de las
simulaciones de procesos, bien sea a condiciones de disefio u operacion, es posible manipular
los modelos matematicos del proceso, realizando cambios sobre el mismo, sin necesidad de
interferir con la actividad de la planta.(Martinez, et al. 2000).

El paquete profesional software PRO Il con PROVISION, permite integrar la solucion de cada
una de las etapas de forma detallada con las ventajas destacadas a continuacion:

1) Informacién compartida y sin fronteras.

2) Todas las aplicaciones utilizan modelos termodinamicos comunes.

3) Todas las aplicaciones emplean una misma tipologia de diagrama de flujo.

4) Se puede lograr integracion entre la simulacién y el disefio.

Estos simuladores estan concebidos fundamentalmente para analizar problemas de la industria
petrogquimica y sus derivados. El programa PRO Illcon PROVISION proporciona modelos para
caracterizar los procesos de refinacion de petréleo donde ademas de la simulacion del proceso

se pueden realizar casos de estudio relacionados con las alternativas de operacion,la
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cuantificacion de los balances de masa yenergiay nos da una vision un tanto acertada sobre

como funciona el proceso.(Compafiia InvensysSIMSCI ESSOR, 1996)

1.5.1. Estructura del programa.

v Sistema de unidades

El programa PRO-II con PROVISION ofrece una amplia gama de unidades disponibles tanto
para la introduccion de datos como para la impresion de los resultados. De manera que los
datos se pueden introducir en sus unidades originales sin necesidad de convertirlos a las
utilizadas por el programa.

4 Datos generales

Es la primera seccién en cualquier archivo de entrada de datos se presenta la informacion
general de la simulacién: titulo del proyecto, nombre del usuario, fecha, breve descripcion del
problema y sistema de unidades de los resultados.

Adicionalmente, permite establecer ciertos parametros de calculo y resolucion de las
operaciones unitarias, asi como tolerancias para la convergencia de reciclo y seleccién de la
informacidn a presentar en el archivo de salida. (Compafiia InvensysSIMSCI ESSOR.1996).

v Datos de los componentes

En esta seccion se deben definir todos los componentes presentes en las corrientes de proceso
del sistema a simular, bien sea componentes puros o seudocomponentes. Se pueden seleccionar
componentes puros de la base de datos propia del PRO-11 con PROVISION, ya sean como
compuestos comunes o de la lista general de componentes. Si el componente no esta definido
en la base de datos, se puede especificar proporcionandole ciertas propiedades tales como: peso
molecular, presion, temperatura, volumen critico y densidad. En el caso de crudos y fracciones
de petrdleo, éstas pueden ser caracterizadas en seudocomponentes a partir de la curva de
destilacién y la gravedad especifica.

Para esto se asocian los ensayos de laboratorio a una serie de componentes hipotéticos
discretos (seudocomponentes). A partir de esta informacion y correlaciones, se pueden predecir
las propiedades termodinamicas y de transporte necesarias para modelar los fluidos o corrientes
de proceso.

Si no se dispone de datos de destilacion, los simuladores pueden generar una TBP (true

boilingpoint) (verdadero punto de ebullicién) promedio basado en las propiedades globales del
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hidrocarburo: peso molecular, densidad. Sin embargo mientras mas informacion se suministre,
mas exactas seran las propiedades predichas por el simulador, especialmente cuando se trabaja
con crudos pesados.

Si se dispone de la curva de destilacién y se suministran las propiedades fisicas globales del
hidrocarburo, se obtendra una mejor prediccion de las propiedades de los seudocomponentes y
por ende de las corrientes de proceso. Lo ideal es disponer de curvas de laboratorio para el peso
molecular, densidad y viscosidad, lo cual aumenta la exactitud de la prediccidn de propiedades.
A partir del ensayo del crudo o fraccién de crudo, se puede caracterizar dicha corriente con la
ayuda de un simulador de procesos, para ello se determina el nimero de cortes 6 nimero de
seudocomponentes para cada rango de punto de ebullicion.

En general para establecer el numero definitivo de seudocomponentes en una corriente, se
verifica si el modelo construido en el simulador reproduce las caracteristicas del crudo en
estudio, determinando el porcentaje de desviacion entre las propiedades calculadas y los datos
de laboratorio. Normalmente se puede aceptar un porcentaje de desviacion en las curvas de
destilacion del orden del margen de error del ensayo.

v Datos termodinamicos

En esta seccion se especifican los métodos termodinamicos para el célculo de: equilibrios de
fases (constantes de equilibrio liquido - vapor y coeficientes de reparto entre fases liquidas),
propiedades termodinamicas (entalpias y entropias), propiedades fisicas (densidades del vapor
y del liquido), propiedades de transporte (viscosidades y conductividades térmicas del vapor y
liquido), tension superficial. La seleccion del método termodinamico puede hacerse en arreglos
predefinidos por el programa o seleccionando un método para cada propiedad requerida.
También se pueden definir varios métodos termodindmicos y especificarlos para la operacion
unitaria que lo requiera.

v Datos de las corrientes

En esta seccidon se describen las corrientes de entrada y salida del proceso, definiendo su
presion, temperatura, composicion y flujo (molar, mésico o volumétrico). La composicién
puede ser establecida en base a componentes puros 0 a seudocomponentes. También se puede
definir una corriente con respecto a otra, en cuyo caso se conserva la composicion, pudiéndose
especificar nuevas condiciones de presion, temperatura y flujo.

v Datos de las operaciones unitarias
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Por ultimo, se introducen los datos de las operaciones unitarias a simular: intercambiadores de
calor, separadores, bombas, columnas de destilacion. Como datos de la operacion unitaria se
pueden suministrar las condiciones de operacién, identificacion de las corrientes de entrada y

salida y valores iniciales usados en la primera iteracion.

1.5.2. Métodos termodinamicos.
Una buena seleccion del método termodinamico es de vital importancia para la validacion de
las simulaciones. Esto se debe a que por medio de ecuaciones de estado, correlaciones
generalizadas o métodos de actividad de liquido se pueden estimar propiedades termodinamicas
(entalpias, entropias) y constantes de equilibrio (liquido-vapor 6 liquido-liquido). Estimar con
certeza estas propiedades permitira la resolucion rigurosa de los algoritmos de célculos de las
diversas operaciones unitarias.(Feliu, 2006).
Los procesos de destilacion en la industria del petroleo pueden clasificarse en funcion de la
presion de operacion a la hora de definir el método termodinamico a emplear de forma tal que
se obtengan resultados més confiables. Estos pueden ser:
1. Sistemas a baja presion
Incluye las unidades de destilacion atmosféricas y al vacio. Para las unidades de
destilacion atmosféricas se recomienda el uso del método termodinamico GS (Grayson-
Streed) y para las unidades de destilacién al vacio, las correlaciones ofrecidas por el
metodo Braun K10 resultan més apropiadas.
Incluye los fraccionadores de las unidades de craqueo catalitico fluidizado y de los
procesos de coquizacién retardada.
2. Sistemas a alta presion
Para el caso de las unidades de finales ligeros, donde es apreciable el contenido de
fracciones muy ligeras, se propone el uso de los métodos Peng-Robinson (PR),Soave-
Redlich-Kwon (SRK).
PRO-II con PROVISION dispone de una gran diversidad de métodos termodinamicos para la
estimacioén de equilibrios de fases y propiedades (termodinamicas, fisicas, de transporte)
aplicables en los procesos del petréleo, como lo son: Soave-Redlich-Kwong(SRK), Peng-
Robinson (PR), Grayson-Streed (GS) y Braun K10 (BK10). (Feliu, 2006).

A continuacion se presentan ciertas caracteristicas de los métodos mencionados anteriormente:
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1- Soave — Redlich — Kwong (S-R-K):

Las propiedades termodinamicas de una mezcla de hidrocarburos no ideales pueden ser
estimadas por una simple ecuacion de estado, siendo ésta valida para ambas fases (liquido y
vapor). Dado que la ecuacion de estado de Redlich — Kwong tiene solo dos pardmetros, la
exactitud con la cual se calcula la fase liquida es menor que para la fase vapor. Soave afiade un
tercer parametro, el factor acéntrico de Pitzer para la ecuacion de Redlich — Kwong. Esta
modificacion produce una buena prediccion del equilibrio liquido — vapor para sustancias puras
y mezclas. EI modelo SRK es ampliamente usado para una variedad de mezclas de
hidrocarburos livianos y medios (muy bueno entre C1 — C10, no mayores de C20) sobre un
amplio rango de condiciones de procesos. Las constantes en este programa han sido usadas
para producir resultados razonables para sistemas criogénicos, planta de gas, sistemas de
refrigeracion.

2- Peng — Robinsond (P-R):

La ecuacion de Peng — Robinsond fue un intento para extender la ecuacion de Van der Waals y
asi predecir las densidades de los liquidos con razonable exactitud. La forma es relativamente
cercana a la ecuacion de SRK y especificamente sirve para lograr la convergencia cerca del
punto critico. Aunque la exactitud de la densidad de los liquidos es un tanto mejor por PR en
comparacion con SRK; para el proceso se toma el método API si la ecuacion Peng — Robinsond
es seleccionada. Se aplica para producir resultados razonables en los mismos sistemas en los
cuales se emplea el modelo Soave — Redlich — Kwong y sobre el mismo rango de operaciones.
El rango de aplicacion sugerido tanto para el SRK como para el PR es:

Presion: 0 — 500 psia

Temperatura: -460°F — 1200 °F (237.8° C - 648.9° C)

3- Grayson — Streed (G-S):

La correlacion de Grayson — Streed usa la formulacion original de Chao —Seader. Es bueno en
simulaciones donde existen despropanizadoras, desbutanizadoras y desisobutanizadoras. En el
programa PRO I, los coeficientes especiales para N, CO, y H,S son incorporados en el
programa. Los limites de trabajo para esta correlacion son: (Compafiia InvensysSIMSCI
ESSOR, 1996)

Presion: menor que 3000 psia.

Temperatura: 0 — 800 °F (-20°C a 450 °C)
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En el simulador PROII con PROVISION, cuando es seleccionado el sistema termodinamico
(G-S) para llevar a cabo la simulacion, son asumidos los siguientes métodos para calcular las
propiedades:

» Método de Grayson — Streed (G-S), para el célculo de los valores de la constante de
vaporizacion (K).

» Método de Curl — Pitzer (CP), para el célculo de las entalpias, tanto del liquido como del
vapor.

» Método de Curl — Pitzer (CP), para el célculo de las entropias, tanto del liquido como del
vapor.

» Método API, para el célculo de la densidad del liquido.

» Método de Soave — Redlich — Kwong, para el célculo de la densidad del vapor.

4- Braun K-10 (BK10):

El método termodinamico Braun K-10 (BK10), es utilizado en simulaciones de condiciones de
proceso en la refinacion de hidrocarburos pesados a bajas presiones, es ideal para columnas de
destilacion al vacio. Posee los siguientes rangos de aplicacion:

Presion: 0 — 100 Psia.

Temperatura: 100°F — 1600°F (37.8° C - 871.11°C).

Composicion: C6 y mayores.

En el simulador PROII con PROVISION, cuando es seleccionado el sistema termodindmico
(BK10) para llevar a cabo la simulacion, son asumidos los siguientes métodos para calcular las
propiedades:

» Método de Braun K10 (BK10), para el calculo de los valores de la constante de vaporizacion
en el equilibrio (K).

» Método de Johnson - Grayson (JG), para el calculo de las entalpias, tanto del liquido como del
vapor.

» Método de Curl — Pitzer (CP), para el célculo de las entropias, tanto del liquido como del
vapor.

» Método API, para el célculo de la densidad del liquido.

» Método Ideal, para el céalculo de la densidad del vapor.
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1.6. Ensayos ASTM utilizados.
En la industria de la refinacion, en lo que se refiere a los crudos y sus fracciones, un analisis
completo componente por componente no es practico dado el gran ndmero de estos. Por lo que
para esto se utiliza la curva de destilacién TBP, la cual permite determinar el punto de ebullicion
real de las distintas fracciones presentes; en el caso de tener fracciones de crudo se utilizan los
ensayos estandar ASTM D86, D1160 y ASTM D-2887.
4 Ensayo TBP
Las curvas de destilacién normalizadas (TBP) permiten juzgar la calidad del fraccionamiento
realizado en los cortes del petr6leo. Ademas ciertos productos comerciales deben responder a
especificaciones que incluyen respetar las fracciones destiladas a ciertas
temperaturas(Himmelblau y Bischoff, 2000). En las unidades de destilacién de los cortes
petroliferos en operacion, las curvas se determinan en el laboratorio, a partir de las muestras
recogidas en periodos regulares.
El calculo de la TBP atmosférica es inmediato si se asume que esta destilacion es perfecta (no
es por supuesto la situacion en la realidad). Se trata de ordenar los componentes segln los
puntos de ebullicion crecientes y acumular los volumenes determinados con ayuda de la
densidad relativa estandar.
v Pruebas ASTM
ASTM D-86: Este método cubre la destilacion de las gasolinas de motor y de aviacién, de los
solventes de puntos de ebullicidon especiales, de las naftas, éter de petrdleo, kerosén, gasoleos,
aceites combustibles destilados y de otros productos similares de petréleo.
Las destilaciones ASTM D-86 son pruebas répidas y no costosas. Son llevadas a cabo a
condiciones atmosfeéricas y un considerable craqueo de la muestra ocurre cuando la temperatura
de 650 °F (343°C) es alcanzada. En este método se destila una muestra de 100 ml en las
condiciones especificadas como apropiadas a su naturaleza. Se efectlan observaciones
sistematicas de las lecturas termométricas y de los volumenes de condensado recogido vy, a
partir de estos datos, se calculan y se publican los resultados del ensayo. Las temperaturas no
necesariamente corresponden al punto inicial de ebullicién del material en la mezcla. El punto
final es mas bajo que el del material mas pesado de la mezcla.
ASTM D-1160: Este método sirve para determinar a presiones reducidas, los rangos de

temperaturas de ebullicion de los productos del petréleo que se vaporizan parcial o totalmente a
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una temperatura maxima del liquido de 400 °C (750 °F) y a presiones absolutas comprendidas
entre 50 y 1 mmHg. La prueba de destilacion D-1160 es mucho mas compleja debido al
sistema de vacio; sin embargo, el nivel de vacio puede variar a medida que transcurre la prueba.
ASTM D-2887: Este tipo de ensayo de destilacion, consiste en distribuir en rangos de
ebullicion, las fracciones de petrdleo utilizando cromatografia de gas. Este método cubre la
determinacion de distribucion de rango de ebullicién de productos del petroleo. Es aplicable a
productos de petréleo y fracciones de un punto final de 538 °C (1000 °F) o mas bajos, a presion
atmosférica. EI método no esta disefiado para ser usado con muestras de gasolina o
componentes de gasolina.

1.7.Conclusiones parciales.

1. El proceso de destilacion atmosférica permite obtener fracciones en las torres
fraccionadoras.

2. El simulador de proceso PRO/II es una herramienta para el desarrollo, evaluacion 6
reactivacion en procesos de la industria petrolera, pues permite evaluar de forma rapida
y con alto nivel de confiabilidad estos procesos.

3. El método termodinamico Soave-Redlich-Kwong(SRK)es el adecuado para este tipo de
unidad de proceso y proporciona excelentes resultados para hidrocarburos livianos y

medios.
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Capitulo 2 Disefio Hetodoldgico.
CATITULO 2

En este capitulo se describe el caso de estudio, se explican las metodologias aseguir para la
evaluacion de la columna fraccionadora, la simulacion de la planta de destilacién atmosférica

ysu validacién, asi como la realizacion del calculo.

2.1. Descripcion del caso de estudio.

La Seccion 100 de la refineria Camilo Cienfuegos esta disefiada para el procesamiento del
petrdleo no estable tipo Romashkino y destinada para procesar 57.048 BPD de crudo Mesa 30 y
7.952 BPD de crudo Merey 16, dando un total de 65000 BPD.

En el anexol se muestran las caracteristicas generales de estos crudos.
El proceso se efectia por medio de métodos fisico-quimico, entre los quimicos estan la
desalacion y deshidratacién y entre los fisicos la rectificacion y el intercambio de calor. Todo el
proceso se verifica en dos etapas: (Compariia TIVENCA, 2007)

La desalacion eléctrica.

La destilacion atmosfeérica.
En este proceso se obtiene las siguientes fracciones:

v Pie 70 °C Inestable (alimentacion a seccién 400)

v Fraccion 120-180 °C

v Fraccion 180-230 °C

v Fraccion 230-270 °C

v Fraccion 270-350 °Cy

v Fuel Oil (crudo reducido)
Algunas de estas fracciones al mezclarlas son inyecto para otras secciones de la planta
combinada o componentes de productos terminados, Estos son:

v Fraccion 70-180 °C (gasolina, inyecto seccion 200).

4 Fraccion 120-244 °C (turbocombustible Jet-Al o gasolina para aviones).

4 Fraccion 180-350 °C (diesel).

v Fraccion + de 350 °C(fuel- oil).
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2.1.1. Desalacion eléctrica.

El sistema de desalacion eléctrica cuenta con dos etapas de desalacion y un sistema de lavado
con agua. (Compafia TIVENCA, 2007).A la entrada de la etapa de desalacion eléctrica, se
inyecta una solucién de desmulsificantevapendemul 45 proveniente del bloque de reactivos
quimicos. Esto con la finalidad de ayudar la destruccion de la emulsion formada y lograr la
desalacion del crudo en el proceso.

Esta 1° etapa, cuenta con dos electrodeshidratadores (1,2-D-101), los cuales trabajan en
paralelo. La alimentacion a los mismos es a través de los inyectores (1,2-J-101), en donde se
mezcla el crudo con agua salada proveniente del sistema de lavado.

La salida de ambos electrodeshidratadores se une en la linea 102/3, la cual es la alimentacion
de la 2% etapa de desalacion. En esta linea se inyecta también solucién de desmulsificante.

La operacion de los electrodeshidratadores (1,2-D-102), de la 2% etapa, es similar al de la
primera etapa. La alimentacion a los mismos es a través de los inyectores (1,2-J-102),
mezclando en los mismos el crudo con agua fresca proveniente del sistema de lavado.

Los efluentes salinos del fondo de los electrodeshidratores (1,2-D-101), de la primera etapa
fluyen al tambor de solucion salina (D-109). La salida es enfriada y va hacia la planta de
tratamiento de residuales (PTR).

2.1.2. Destilacion atmosférica de la T-102.

La linea que va al horno F-101/T-102, proveniente de la descarga de la bomba P-102/R se
divide en tres para alimentar a cada seccion de dicho horno.Por la linea proveniente del horno
F-101/T-102 es alimentado por dos lineas el petroleo desgasolinado (fondo de T-101) a una
temperatura de 354°C y una presion de 6,2 Kgf/cm? a la torre de destilacién atmosférica T-102,
en el plato 6. (Compafiia TIVENCA, 2007).

Tope de la torre T-102.

Enla linea de salida del topey en la linea de reflujo de la torre T-102, se inyecta al 2%
inhibidor de corrosion,procedente del bloque de reactivos.

Por el tope de la torre sale la fraccion pie 120°C hacia los enfriadores de aire 2,3,4-A-102 a
una temperatura de 114°C y a una presion de 1,7 Kgf/cm? .Esta fraccién se enfria hasta una
temperatura 55°C y va al tambor de reflujo del tope T-102 (D-104).
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Desde el tambor de reflujo (D-104), se succiona el producto a traves de la bomba de reflujo a

la T-102 (P-106/R), cuya descarga va al enfriador por aire 1-A-102, y de alli pasa al
intercambiador, pie 120°C (E-110). Posteriormente sale de alli hacia el tope de la torre. En este
tambor de reflujo D-104, el agua sulfhidrica se descarga hacia el enfriador E-120.

En el tambor D-104, el exceso va hacia el enfriador por aire 3-A-101. Luego pasa al enfriador
(E-109) y la salida de este enfriador va al tambor D-105.

Fracciones de la Torre T-102.
De la torre T-102, se extraen tres cortes laterales:

v La Fraccién 120-180°C, se extrae por los platos 45 y 47y va ala parte superior de la
primera seccion de la torre despojadora T-103 a una temperatura 134 ° C y a una
presion de 1,7 Kgf/cm®.

v La Fraccién 180-230°C, se extrae entre los platos 34 y 36 y va a la parte superior de la
segunda seccion de la torre despojadora T-103 a una temperatura 19°C y a una presion
de 1,7 Kgf/cm?.

v’ La Fraccién 230-270°C, se extrae entre los platos 22 al 24y va a la parte superior de
la tercera seccién de la torre despojadora T-103 a una temperatura 252°C y a una
presion de 1,8 Kgf/cm?.

v’ La Fraccién 270-350°C, se extrae entre los platos 12 al 14 y va a la succion de la
bomba P-110/R, a una temperatura de 313°C y una presion de 1,8 Kgf/cm®. La descarga
de dicha bombas se ramifica dos lineas que van a los 1,2-E-105, en el 2%°banco de
intercambiadores para ceder calor al crudo desalado. El flujo de esta fraccion, va hacia

los enfriadores por aire A-107 y A-109, para luego ir al nudo mezcla de la seccion 100.

Reflujos recirculantes de la torre T-102.

De la torre T-102, se extraen tres reflujos recirculantes, los cuales se aprovecha para ceder

calor en el I banco de intercambiadores y asi precalentar el crudo, antes de su desalacion.
v El 1* reflujo recirculante, se extrae por el plato 43 v es succionado por la bomba
P-111/R, con una temperatura de 169°C y una presién de 1,7 Kgf/cm?. La descarga de la
misma va al intercambiador 2-E-101 y posteriormente va al intercambiador 1-E-101.

Posteriormente va a dos secciones del enfriador A-111, para luego retornarlo a la torre
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T-102 en el plato 45 con una temperatura de 70°C. De acuerdoa la temperatura que trae esta

fraccion, la misma podra pasar o no por el enfriador por aire A-111.
v El 2% reflujo recirculante, se extrae por el plato 32 y es succionado por la bomba
P-112/R, con una temperatura de 216°C y una presién de 1,8 Kgf/cm® La descarga de la
misma va al intercambiador 2-E-102 y posteriormente va al intercambiador 1-E-102.
Posteriormente va a una seccién del enfriador A-111, para luego retornarlo a la torre T-102
en el plato 35 con una temperatura de 70°C.De acuerdoa la temperatura que trae esta
fraccion, la misma podra pasar o no por el enfriador por aire A-111.
v' EI 3* reflujo recirculante, se extrae por el plato 21 y es succionado por la bomba
P-113/R, con una temperatura de 290°C y un presion de 1,8 Kgf/cm?. La descarga de la
misma va a intercambiador 2-E-103 y posteriormente va al intercambiador 1-E-103.
Posteriormente va a una seccion del enfriador A-106, para luego retornarlo a la torre T-102
en el plato 22 con una temperatura de 100°C. De acuerdoa la temperatura que trae esta
fraccion, la misma podra pasar o no por el enfriador por aire A-106. La linea de salida de la

fraccion 230-270°C va hacia el nudo de mezcla.

Fondo de latorre T-102.

Por el fondo de la torre (T-102), sale el crudo reducido a una temperatura 344°C y a una
presion de 1,8 Kgf/cm?hacia la entrada del segundo banco de Intercambiadores y se ramifica
en dos lineas, una linea entra en el 3-E-106, pasando posteriormentepor el 2E-106 y 1E-106, la
otra linea entra al 6E-106, pasando posteriormente por el 5E-106 y 4E-106.

A la salida de los intercambiadores 1,6-E-106, se dirige al primer banco de intercambiadores
para ceder calor en contracorriente, al crudo que se precalienta en serie en los intercambiadores
1,2-E-104. Luego el crudo reducido sale hacia los enfriadores por aire 1,2 A-108, los cuales
trabajan en operacién normal en serie. Los mismos y dependiendo la condicion del crudo
reducido tienen la facilidad de trabajar en paralelo. La salida de estos enfriadores sale a patio de
tanques al Titulo29. La torreT-102 cuenta con una linea de vapor sobrecalentado.(Compafiia
TIVENCA, 2007).

2.1.3. Nudo de mezcla.

El nudo de mezcla es donde se forman las fracciones resultantes de la seccién 100. Estas son:
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1. Fraccién 70-180°C, se forma mezclando los siguientes cortes:

v’ Corte 70-120°C, que viene por la linea 120/5.

v' Corte 120-180°C, que viene por la linea 109/6.(l despojador)
A esta fraccion se le denomina Nafta de Inyecto que va a la seccion 200 o al patio de tanque
del rea de movimiento de crudos y productos (MCP) al titulo 37.

2. Fraccion 120-240 °C, se forma mezclando los siguientes cortes:

v’ Corte 120-180°C, que viene del | despojador.

v' Corte 180-230°C, que viene Il despojador.
A esta fraccion se le denomina Turbo combustible (Jet-Al) que va al patio de tanque de
(MCP).

3. Fraccion 180-350 °C , se forma mezclando los siguientes cortes:

v’ Corte 180-230°C, que viene del Il despojador.

v" Corte 230-270°C, que viene del 111 despojador.

v’ Corte 270-350°C, que vieneproveniente del cuarto corte de la torre desgasolinadora
T-102.

A esta fraccion se le denomina Diesel que va al patio de tanque (MCP).
Todo este sistema se controla a través de dispositivos automaticos.

Enla figura 2.1 se muestra el diagrama de flujo simplificado de la planta de destilacion
atmosférica.
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Figura 2.1Diagrama de flujo simplificado de la planta de destilacion

atmosférica.

2.2. Metodologia de evaluacion de la columna de fraccionamiento.

Se realiza la evaluacion de la columna para identificar si existe o no solapamiento a través de
la observacion y analisis del grafico del sistema de control, ademas por detectar la valvula de
reflujo del segundo corte practicamente cerrada y por la recoleccion de la ASTM de las
fracciones de la torre T-102del laboratorio, la que se orienta realizar con el 5y 95 % de
volumen de destilacion para corroborar los resultados. Esta curva aparece resumida en una

tabla en el anexo 2.
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2.3. Metodologias para la simulacion del caso de estudio.

Para el desarrollo de esta tarea, se utiliza el simulador de procesos PRO Il con PROVISION
en su version 6.0 desarrollado por SIMSCI ESSOR, el cual permite hacer una representacion
del proceso mediante ecuaciones. Los datos necesarios para operar el PRO/Il se pueden
proporcionar en casi cualquier orden, y PRO/II indica cuando faltan datos por suministrar
requeridos por el sistema. Sin embargo, es deseable seguir un camino logico a la hora de la
introduccién de los mismos. Por consiguiente, generalmente se recomienda comenzar por

construir un diagrama de flujo secuencial de la simulacién. (Lopez, 1999).

2.3.1. Pasos a seguir en la simulacién.
1. Dibujar el diagrama de flujo.

La elaboracion de un diagrama de flujo de informacidn no es mas que un diagrama donde los
flujos de masa o energia del proceso son equivalentes a flujos de informacion (valores
numéricos de las variables de las corrientes y parametros necesarios para definir los médulos),
y los equipos del proceso equivalentes a modificaciones de la informacion que fluye entre
ellos. (Himmelblau, 1997).

Los diagramas de flujo se transforman en diagramas de flujo de informacién (DFl)para la

simulacion del proceso, teniendo en cuenta la cantidad de modulos que representa auna

operacion o proceso.

v La informacion fluye de un modulo a otro a través de las corrientes de materia.

v La confeccidn del diagrama de flujo de informacion se realiza facilmente siguiendo de
cerca el diagrama de flujo del proceso.

v Para la construccion del DFI se tienen en cuenta todos los equipos y operaciones que
intervienen (por ejemplo las operaciones de mezclado y separacion de corrientes).

v Un equipo puede ser simulado por uno o varios médulos.

4 Varios equipos pueden ser simulados con un solo médulo.

Se selecciona las operaciones unitarias necesarias (equipos de procesos) para los calculos del
diagrama de flujo. Las corrientes de procesos se conectan a los diferentes equipos siguiendo
una légica del proceso permitiendo el paso de informacion de una unidad a otra.(Compafiia
Invensys SIMSCI- ESSCOR.1996).
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2. Definir los componentes en su sistema.

La seleccion de los componentes del sistema permite adicionar los componentes puros del

sistema con sus propiedades fisicas asociadas.

Es mejor ordenar los componentes en el orden de volatilidad, empezando con el componente
méas ligero. Definiendo el agua como el primer componente en los sistemas de
hidrocarburos/agua, luego se suministran los datos de los hidrocarburos. (Compafiia Invensys
SIMSCI- ESSCOR, 1996).En la siguiente tabla 2.1 se definen los componentes de la corriente

de entrada.

Tabla 2.1Componentes de la corriente de entrada.

Componentes Porcentaje Molar
Etano (C,) 0,0136
Propano (Cs) 1,1734
so-butano (1-C4) 1,5483
N-butano (N-C5) 2,9542
so-Pentano (I-C5) 4,2972
N-Pentano (N-C5) 4,3148
Hexano (C6) 0,0141
NBP 79 1,3651
NBP 92 1,6797
NBP 102 3,0058
NBP 115 4,7406
NBP 129 3,9587
NBP 142 3,5709
NBP 156 y més 67,3636

Una vez definidos los componentes puros PRO/II genera una serie de seudocomponentes a
partir de los ensayos (ASSAY) de las corrientes de crudos y los coloca al final de la lista de
componentes. Esta informacion se usa por PRO/Il para producir uno 0 mas juegos de
seudocomponentes para representar la composicion de cada corriente. (Compafiia Invensys
SIMSCI- ESSCOR, 1996).

3. Seleccionar el método termodindmico v propiedades de transporte.

Para muchos problemas de simulacién, se pueden usar métodos predefinidos, segun el tipo

de proceso tecnoldgico en cuestion y/o los componentes del sistema.Introduciendo PRO/II
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utiliza siempre el modelo predefinido a menos que en algun caso particular se especifique la
utilizacion de otro modelo.(Compafiia Invensys SIMSCI- ESSCOR, 1996).

Para realizar la simulacion de la seccion 100 (destilacion atmosférica) de la refineria Camilo
Cienfuegos se selecciona el modelo termodinamico Soave — Redlich — Kwong que es el
método recomendado por las normas de PDVSA para las unidades destilacion a presiones

atmosféricas.

4. Suministrar datos para la corriente de entrada.

Aqui se proporcionan las condiciones térmicas, los flujos, y composiciones para la corriente
de alimentacion al proceso. El resto de las corrientes hereda las propiedades por conectividad
del sistema(Compaiiia Invensys SIMSCI- ESSCOR.1996).Las corrientes pueden definirse a
partir de ensayos de laboratorio. Tipicamente, tales ensayos consistirian en datos de la
destilacion (TBP, ASTM), datos de gravedad especifica (valor promedio del corte y una curva
de gravedad), y los datos para el peso molecular, componentes ligeros, y propiedades fisicas
especiales especificas de la refinacion tales como el contenido de azufre, el punto de

inflamacion.

Se suministran tres tipos de informacion fundamentalmente: la condicion térmica de la

corriente temperatura y presion, la proporcién de flujo, y la composicion de la misma.

Se define por el software el nombre de la corriente, si no se desea el propuesto, entonces el

usuario puede utilizar el mas conveniente.

Se selecciona el tipo de corriente, para el caso de estudio esta compuesta a partir de la
caracterizacion del ASSAY del crudo Mesa 30 y Merey 16. Ademas se deben introducir los
valores de flujo de la corriente (volumen, cantidad de sustancia TBP, ligeros, API ¢ gravedad
especifica, azufre), las condiciones de presion y temperatura a la que se encuentra la corriente

como se muestra en la figura 2.2 para el Crudo Mesa-Merey.
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Stream Data - Assay Definition

Help
Azzay data for stream MESA-MEREY Cut Percent Temperature
Distillation 01160 Bazis Dristilled C
- . o Paste
" True Baoiling Paint " Liguid “olume ﬁ 1 1.98 20.00
©~ ASTMDBE  weight L 4.40 50.00
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~ ASTM D25a7 Pressure: -2.5472e-006| kgtcmig 3 15.08 145.00
- 4 20.06 185.00
Gravity Data 5 29.37 240.00
" AP Grawvity Average: 22100 5] 39.08 2590.00
i Specific Grawity 7 48.91 343.00
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Additional D ata g E7 B8 454.00
10 7756 52E.00
b olecular “weight. .. “ Refinery Inspection Properties... I
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Figura 2.2Ensayo de la mezcla de crudo (Assay).

La composicion de los crudos que forman la mezclaMesa 30 y Merey 16 de inyecto a la

unidad de destilacion atmosférica aparece en las tablas 2.2 y tabla 2.3.

Tabla 2.2Caracterizacion del crudo Mesa-30

Caracteristicas Generales CRUDO MESA 30
Region de Origen Venezuela Oriental
Densidad °API 30,0
Viscosidad cinematica a 100°F (cSt): 8,3
Viscosidad cinematicaa 122°F (cSt): 6,3
Azufre (% Peso): 1,08
factor K yop: 11,9
Contenido de Parafina (% Peso): 5,3
Contenido de Sales (ptb): 7,2
H,S Existente (ppm Peso): <1
Acidez (mgKOH/qg): 0,028
Sodio (ppm Peso): 3,9
Vanadio (ppm Peso): 53
Niquel (ppm Peso): 9
Residuo Carbono Conradson (% Peso): 5,2
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Tabla 2.3 Caracterizacion del crudo Merey-16.

Caracteristicas Generales CRUDO MEREY 16
Region de Origen Venezuela Oriental
Densidad °API 16,0
Viscosidad cinematica a 100°F (cSt): 461,8
Viscosidad cinematica a 122°F (cSt): 206,8
Azufre (% Peso): 2,49
factor K yop: 11,6
Contenido de Parafina (%Peso): 2,4
Contenido de Sales (pth): 27,0
H2S Existente (ppm Peso): <1
Acidez (mgKOH/qg): 1,244
Sodio (ppm Peso): 15,0
Vanadio (ppm Peso): 295
Niquel (ppm Peso): 70
Residuo Carbono Conradson (%Peso): 11,5

5. Introducir las condiciones de operacion de la unidad.

Esto se realiza introduciendo los datos para cada unidad de funcionamiento (equipamiento)
del esquema de flujo disefiado previamente para acceder a sus ventanas de entrada de datos.
Los cadigos coloridos (rojos) indican qué datos usted debe proporcionar y qué datos tienen

los valores predeterminados. (Compafiia Invensys SIMSCI- ESSCOR.1996).
2.3.2. Principales equipos del sistema a tratar.

Para la simulacion, el proceso se puede representar como un modelo en los que las ecuaciones
y cada subsistema o equipo se codifican de modo que pueda usarse aislado del resto del
diagrama de flujo y por tanto pueda pasarse de un diagrama de flujo a otro o usarse mas de
una vez en un mismo diagrama. Un modelo es un elemento individual del diagrama de flujo.
Cada modelo contiene pardmetros de disefio, relaciones de balance de materia y de energia, las
velocidades de flujo de los componentes y las temperaturas, presiones y condiciones de fase

de cada corriente que entra en el equipo o que sale de él.

A continuacién se muestran los principales equipos que componen el esquema con la
informacion asociada necesaria en cada caso.Una planta de destilacion atmosférica esta
compuesta por varios modulos, los cuales son:

v PUMP (bombas)
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HEAT EXCHANGER (intercambiador de calor)
FIRED HEATERS (horno)

COLUMM (torre de destilacion)

VALVE (vélvula)

MIXER (mezclador)

SEPARATOR (tambor separador)

N NN SR

Modulo PUMP:

Al igual que para las corrientes se puede aceptar la nomenclatura propuesta o asignar un
codigo por el usuario.El médulo PUMP es usado para incrementar la presion de una corriente
liquida. En funcion de la informacion recibida, el modulo calculara la presion desconocida, la
temperatura o la eficiencia de la bomba. Si se conoce la variacion de presion (Delta P), este
valor es ignorado por el simulador de procesos.Los calculos se basan en la ecuacion de
potencia de una bomba estandar usando la elevacion de la presion, el flujo de liquido y la
densidad de la sustancia.

I-'F:'Mn' i P.I'-.‘l'.'ﬁblj}:! ]}C F (22)
o

Potencia requerida ., =

Donde:

P: presidn; kgf/cm?

F: flujo de liquido; kg/s

p: densidad del liquido; kg/m®

Notese que la ecuacion define la potencia ideal necesaria para elevar la presion de entrada del
liquido. La potencia real requerida se define a partir de la eficiencia de la bomba:

=100 (2.3)

_ Potencia requerida pe,;

Potencia requerida .,
Donde:
n: eficiencia de la bomba; %

Combinando las dos ecuaciones, el calculo de la potencia real requerida para la

bombaquedara:
Poni = Povoing 5 F 2.4
Pﬂ.l'@ﬂf'!lﬂ f'E?tIHEJ'J:dﬂ' = I: SALIDA ENTRADA + X ( )
pEn
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Si la alimentacion estd completamente definida, se necesitara solo dos variables paracalcular

todos los pardmetros desconocidos:

* Presion de salida o caida de presién
* Eficiencia

* Potencia de la bomba

Los Parametros aplicables al modulo PUMP son la eficiencia adiabatica, la elevacion de
lapresion y la potencia de la bomba. Si se especifican las presiones de las corrientes deentrada
y salida, el simulador de procesos calculara la elevacion de la presion vy si se leintroduce esta,
calculara la presion de salida.

En la figura 2.3 aparecen los datos de la entrada del médulo PUMP.

PROJII - Pump

Help Owerview  Statuz Maotes
Unit: [P | Description: |P-101 |
Product Stream: L-101-2 Thermodynamic Systen: |Defau|t [SREDT] |L|
Preszure 5pecification
" Outlet Pressure: | Efficiency:
% Preszure Rize: | 2EI.EIEIEI| kgdem® F0.00] Percent
™ Prezsure Ratio: |
| 0K I Cancel |
E wit the window after zaving all data

Figura 2.3Datos de entradadel médulo PUMP.

En la tabla 2.4 muestran los datos de entrada de las bombas.
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Tabla 2.4 Datos de entrada de las bombas.

Bomba Eficiencia (%) Variacion de presién(kg/cm?)
P-102 70 16.2
P-103 70 14.1
P-104 70 12.6
P-105 70 8.7
P-106 70 9.5
P-107 70 13.2
P-108 70 15.1
P-109 70 15.9
P-110 70 16.0
P-111 70 9.2
P-112 70 7.9
P-113 70 6.7
P-114 70 16.7
P-115 70 14.4
P-116 70 14.4
P-401 70 25.0
P-402 70 17.6
P-403 70 15.1

Mddulo HEAT EXCHANGER:

Este mddulo representa los célculos de balance de materia y energia de ambos lados del
intercambiador, es muy flexible y puede ser resuelto por temperaturas, presiones, flujos de

calor (incluyendo el calor perdido y las fugas), los flujos de materiales del equipo.

Al escoger el modelo HEAT EXCHANGER para el andlisis, se puede seleccionar el modelo
End Point, un modelo ideal en contracorriente, Weighted, un método de evaluacién en estado
estacionario (EE) y un método de evaluacion en estado dinamico (ED) para la simulacion.

Los célculos estan basados en los balances de energia de los fluidos caliente y frio.

[Feold * (Hout = Hin)cotd = Qteak]-[Fhot™ (Hout-Hin)hot —Qioss]=0 (2.5)
Donde:

F — flujo masico, kg/s.

H — entalpia, kJ/kg.

Qleak — calor de escape, kW.

Qloss — calor perdido, kW.
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Los subindices coldy hotdesignan a los fluidos frios y calientes, asi como in y out serefieren a

las condiciones en la entrada y en la salida, respectivamente.

Se debe introducir el tipo de célculo deseado para este equipo (evaluacion - prediccién, flujo
de calor fijo, temperatura de salida de los tubos y temperatura de salida de la coraza). El

numero de tubos por coraza y/o el didmetro de la coraza o el area por coraza.

Como configuracién se especifica la misma de acuerdo a los criterios de clasificacién de la

norma TEMA, para este caso todos son del tipo AES (cabezal mévil con un paso por la coraza

y cabezal flotante con respaldo). Para los deflectores se define el tipo y el porciento del corte.

Los tubos se caracterizan a traves de su diametro externo e interno, su longitud y el arreglo.

Como se muestra en la figura 2.4.

PROJII - Rigorous Heat Exchanger

Help Ovwerview  Statuz  Motes

Calculation Type

Unit: |1E-101

Description: |

Owerall Configuration

|Hating [Predictive] |L| Murnber of Tubes/Shell: I:I
AreadShell: I:I me
Shell Inside Diameter; BOE.00) mm
Products /Thermo... Configuration. _. Tubes...
= | |
Baffles. .. S
| | aes Film Coefficients. .. Pressure Drnp..l_ |
L'-' M aterials.... Print Options. .. Mozzles. 'J

ik

Cancel

Exit the window after saving all data

Figura 2.4Datos de entrada del médulo HEAT EXCHANGER.

En la tabla 2.5 se muestran los datos de entrada de los intercambiadores.

Tabla 2.5 Datos de entrada de los intercambiadores.
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equipo | diametro | didmetro | longitud | didmetro | variacién variacioén calor
coraza tubos tubos(m) | fuera presién presién especifico
(mm) (mm) tubos tubo carcasa (Kcal/hr.m* K)
(mm) (kg/lem?) (kg/lem?)
1E-101 606 16 6 20 1 0.5 244.12
2E-101 606 16 6 20 2 0.5 244.12
1E-102 606 20 6 25 1 0.5 244.12
2E-102 606 20 6 25 2 0.5 244.12
1E-103 800 16 6 20 1 1 244.12
2E-103 800 16 6 20 0.8 0.5 244.12
1E-104 800 16 6 20 0.5 0.5 244.12
2E-104 800 16 6 20 0.8 0.5 244.12
1E-105 610 16 6 20 0.2 0.5 244.12
2E-105 610 16 6 20 0.8 0.5 244.12
1E-106 800 20 6 25 0.7 1.3 244.12
2E-106 800 20 6 25 0.7 0.5 244.12
3E-106 800 20 6 25 0.3 1 244.12
4E-106 800 20 6 25 0.2 0.5 244.12
5E-106 800 20 6 25 1 0.3 244.12
6E-106 800 20 6 25 0.5 0.7 244.12
E-107 600 15 6.0960 20 1 1 244.12
E-108 500 15 6.0960 20 1 1 244.12
E-109 500 15 6.0960 20 1 1 244.12
E-110 500 20 6.0960 25 1 1 244.12
E-112 426 20 6.0960 25 1 1 244.12
E-113 426 15 6.0960 20 1 1 244.12
E-114 426 15 6.0960 20 1 1 244.12
1E-402 506 15 6.0960 20 1 1 244.12
2E-402 506 15 6.0960 20 1 1 244.12
E-412 325 15 6 20 1 1 244.12
E-413 275 20 6 25 1 1 244.12

Médulo FIRED HEATERS:

Es un modulo que se encuentra dentro de la clasificacion de los equipos por transferencia de

calor, se especifica con un margen del 10% del servicio normal. Este margen se refiere tanto al

proceso como a una parte del recalentamiento de vapor. La eficiencia minima es de un 90%

la cual se alcanza por el precalentamiento del aire, al quemargas combustible o fuel. La

relacion de craqueode gas es 100kg/ h por1000m3 deresiduo atmosférico.

En la figura 2.5 que se muestra a continuacion aparecen los parametros de entrada del

modulofiredheaters.
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PROJII - Heat Exchanger

Help Owverview  Status Motes
Unit:  |F-101-T-101 | Description: |

Hat Side Cold Side
| Process Steam... Specification. .

[Itility Strearn. .

Attach to Calumn...
Prezsure Drop:
katem

Themaodynamic System: Thermodynamic Syztern:
|DemuH[SHKD1] LIJ |Demuh[SHKD1] L:J | i |

Caricel |

E it the window after zaving all data

Figura 2.5 Datos de entrada del modulo firedheaters.
En la tabla 2.6 se muestran los datos de entrada de los hornos.

Tabla 2.6Datos de entrada de hornos.

horno temperatura (° C)
F101-T-102 350
F101-T-104 185

Madulo COLUMN:

El mddulo COLUMNnNo es més que una columna de platos donde se realiza
elfraccionamiento de los diferentes hidrocarburos en dependencia de sus temperaturas de
ebullicion. En funcion de la informacion recibida, el mddulocalculard la presion, la
temperatura en cada etapa y los flujos correspondiente a la torre. Loscélculos se basan en los
balances de materiales y energia dentro de una torre de platos:

Na =Ky (Yac = ¥ ai) = Kx(Xai— XaL) (2.6)
Donde:

Na : Flujo molar de A en funcion de los coeficientes de transferencia de masa para cada

fase.

kyy Kk x: Coeficientes de transferencia de masa para cada fase.
Yac Y XaL: Composicidn para cada fase.

YAy Xai : Composicion en la interface.

Pagina 39



Capitulo 2 Disefio Hetodoldgico.
Luego en funcion de los coeficientes globales de la transferencia de masa nos queda que:

Na = Ky (Yac—Y a) (2.7)
Donde:

Ky :Coeficiente global de la transferencia de masa.

y a:Composicion en el equilibrio.

Como primer dato a introducir estad el nimero de etapas tedricas de la columna, donde el
primer plato corresponde al condensador de tope y el Gltimo al rehervidor de fondo, es
importante aclarar que en nuestro caso de estudio la numeracion de los platos es contrario o
sea el primer plato corresponde al rehervidor de fondo y el Gltimo al condensador de tope.
Ademas se definen los platos de alimentacion y extraccion y las corrientes que alimentan y

salen de la columna.

Se introducen valores relativos al perfil de presiones (total o para cada uno de los platos)

especificando el valor de la presion de tope y la variacion de presion de la columna.

Para la hidraulica de los platos deben suministrarse las caracteristicas de los platos, entre ellas
el diametro del plato, de la valvula, la altura del tabique de drenaje, la distancia entre platos, el

espacio libre debajo del bajante.

También como dato importante se encuentran las especificaciones que se quieren obtener en

dicha columna las que se muestran en la figura 2.6.

PROJII - Column

Help Owerviews  Statuz Motes
Pressure Condenser._ .. rut; | 710 |
Prohle._. Eﬂ .
Description:
(]_

Fegds — — HeaterE anld |
R o i S
Products. . Tray "2 Mumber of Stages: il

Hydraulics/ — .. 1 Mumberaf lterations:
Convergence || packing = | Initial ]
Data._. - Estimates__ Algorithm: Calculated Phazes:

T

E;?if:iencie 5 — |Insiu:|e-EI Lt |L| |Vapur-Liquid |L|
Thermo- ]'" Pumparounds
dynamic |
Systems._.
Reboiler... —_— Performance | Frint Dptions. . I

Specifications
0K Cancel |
E =it the window after zaving all data

Figura 2.6 Datos de entrada del modulo column.
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A continuacion se muestra la tabla 2.7 y 2.8 donde se recogen los datos de entrada de las

columnas.

Tabla 2.7 Datos de entrada de las torres.

. - N flujo por plato (m3/h)
namero presién | variacion
equipos de iteracién | tope | de presion
T-101 21 15 3 0.5 40.9 379.0
T-102 58 15 0.75 0.8 313 41.8 | 75.93 | 32.9 | 224.8
T-103
1% corte 6 28
T-103
200 0 rto 6 0.9 36.1
T-103
3% corte S ! 653
T-104 62 15 10 0.5 27.3 52.5
T-401 72 15 17.5 0.7 5.25 21.9

Tabla2.8 Datos de la temperatura de las torres.

) temperatura por platos (°C)
equipo
1 2 20 tope fondo
T-101 55 142 265 142 265
T-102 108 321
T-104 35 80 80 175
T-401 88 155

Modulo VALVE:
Esta operacion realiza un balance de materiales y energia entre las corrientes de entrada

ysalida del modulo VALVE. Para el calculo se asume que en la operacion hay variacion dela
presion.Las siguientes variables pueden ser especificadas por el usuario para esta operacion.

Para elcélculo del mddulo se requieren solo tres de ellas:

» Temperatura de entrada.
* Presion de entrada.

» Temperatura de salida.
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* Presion de salida.

« Caida de presion.
Mddulo MIXER:

Este modulo realiza un balance completo de materia y energia en el punto mezcla. Si

seconocen las propiedades de las corrientes de entrada (temperatura, presion, flujo
ycomposicion), las propiedades de la corriente de salida seran calculadas automaticamentede
forma rigurosa.

Modulo SEPARATOR:

El médulo SEPARATOR es basicamente un tanque separador instantaneo (flash). La presién

a la cual se realiza la separacion es a la menor presion de la alimentacion menos la caida de
presion a través delequipo. Este mddulopuede usar una corriente conocida para calcular las
propiedadesde las corrientes de salida. Los parametros a especificar son:

* La composicion de un producto.

* La temperatura o la presion de una corriente de salida.

Para cada uno de los equipos que conforman el esquema se obtienen los datos de sus
caracteristicas constructivas a partir de las fichastécnicas que obran en las Refinerias.

6. Ejecutar la simulacion del proceso.

El simulador PRO/II usa codigos coloridos para identificar cuando se ha proporcionado la
informacién suficiente para realizar los célculos. Cuando no aparece ningun equipo ni
corriente sefialado en color rojo, esto indica que se esta listo para ejecutar la simulacion.

7. Analizar los resultados de la simulacidn.

El PRO/II ofrece una gran variedad de reportes de salida para analizar los resultados de la
simulacion. Estos permiten responder las siguientes preguntas: ¢Los resultados calculados
son razonables? ¢Como son los resultados obtenidos comparados con los datos de la planta?
¢Las diferencias pueden reconciliarse? ¢Se necesitan los datos mas precisos para una mejor

caracterizacion del alimento? ¢EIl modelo termodinamico utilizado es adecuado?
2.4.Validacién del modelo.

Esta simulacién se realiza con los datos de la torre T-102 recogidos usando el software
exaquantum, mediante el cual se accede a una base de datos de los parametros operacionales

que registra el sistema de control de la planta de destilacion atmosférica diariamente durante
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el afo 2011, estos datos aparecen en el anexo 3, y se analiza estadisticamente a traves de la

media y el coeficiente de variacion por la formula siguiente:
Cv=fTr 100 (2.1)

Donde:
CV (coeficiente de variacion)

S (desviacion estandar)
X  (media)

Cuando el coeficiente de variacion es <5% hay poca dispersién agrupandose los valores

alrededor del valor central o media.

Cuando el coeficiente de variacion esta entre 5 y 12 hay dispersion moderada se puede

considerar el valor promedio para trabajar esa variable.

Cuando el coeficiente de variacion> 12 hay mucha dispersion y no se recomienda trabajar en

la media.

Para validar el modelo utilizado se realiza una comparacion de los parametros operacionales
reales en la planta entre los datos de la simulacion utilizando el PRO 11 para la torre T-102 de

la seccion 100. Este calculo se realiza a través de la formula siguiente:

Proceso real — proceso simulado
%Error= * 100 (2.8)
proceso simulado

El error calculado debe ser menor del 10%, para que el modelo se ajuste.

Los parametros a comparar en la validacion aparecen en la tabla 2.9 y en ella ademaés esté el

promedio de los datos reales de operacion de la torre T-102 anual.
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Tabla 2.9 Parametros operacionales utilizados para validar el modelo de

simulacién en latorre T-102.

torre destilacion atmosférica T-102
parametros proceso real | unidades

1 temperatura de tope 107.7 °C

2 temperatura de fondo 331 °C

3 temperatura del plato12-14 327.3 °C

4 temperatura del plato 22-24 273.1 °C

5 temperatura del plato34-36 209.8 °C

6 temperatura del plato45-46 149.1 °C

7 presion del tope 0,75 kgf/cm?
8 flujo del fondo 189 m3/h
9 temperatura de alimentacion 350.6 °C
10 presion de alimentacion 35 kgf/cm?

2.5. Evaluacién econdmica.

La actividad economica de una refineria, sea cual sea su esquema de refino, tiene como
prioridad generar un beneficio que debe permitir, cubrir los gastos fijos y estructurales y su
amortizacion, permitir la inversion en la propia estructura fisica de la refineria para mantener
y adaptar, en cada momento, su esquema de refino a la demanda en cantidad y calidad de su
mercado. (Marcilla, Rivera, y Gomez, 2001).

Se define como margen de refino, el resultado econémico de la actividad de refino, teniendo
en cuenta Unicamente sus costos variables. La funcion economica viene definida por la
expresion: (Lluch, 2000).

Y ptos * precio ptos - Y. crudo * costo crudo — costos variables = Margen de refino (2.9)
Donde:

> ptos : sumatoria de los productos.

ptos: productos.

Del analisis de cada uno de los componentes de la ecuacion de margen se puede deducir que
el primer y segundo sumando estan directamente relacionados entre si, ya que la cantidad y el
tipo de producto obtenido para un esquema de refino dado sera funcion del crudo procesado.

Esto hace que, hasta cierto punto, el margen sea independiente del valor absoluto del costo del
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crudo y dependiente a su vez de la relacion existente en cada momento entre el costo del

crudo y el de los productos. (Lluch, 2000).

El primer sumando correspondiente al valor de las ventas, puede incrementarse en la medida
que, para un determinado crudo, se obtengan los productos de mayor valor afiadido, esto se
consigue utilizando esquemas de conversion ya que en términos absolutos el precio de lo
destilados: gasolinas, kerosenos y gaséleos siempre sera superior al precio de venta de los
productos residuales como el fueloil.

En cuanto al segundo sumando, hay que disminuir en lo posible el valor de las compras
utilizando crudos de menor costo. Normalmente un crudo de menor costo significa un crudo
pesado y de alto azufre. El procesamiento de crudos de este tipo exige esquemas de refino con
mayor severidad de conversion.

El tercer sumando lo constituyen los costos variables, son los consumos de energia y
productos quimicos necesarios para poder transformar el crudo en productos. Desde el punto
de vista de las energias hay que buscar la maxima eficiencia energetica de las unidades y
normalmente es independiente a menos que existan cuellos de botella en el sistema, del tipo
de crudo procesado. Desde el punto de vista de los productos quimicos, los crudos con mayor
necesidad de tratamiento quimico y catalitico tendran un mayor costo de operacion. Este
sumando se desprecia en el trabajo porgue el valor que existe de estos costos es de la seccion
completa que incluye dos plantas y no es posible conocer solo la planta de destilacion
atmosférica, ademas en los dos casos analizados, la torre con solapamiento y sin
solapamiento, el gasto es el mismo.

El céalculo del margen de refino es el resultado de una actividad real en un periodo de tiempo
0 por unidad de materia prima utilizada, el resultado en este caso es contable ya que se
conocera cual ha sido la cantidad y precio de venta de los productos vendidos y la cantidad y
costo de la materia prima comprada. (Lluch, 2000).

Para los productos, los precios a aplicar dependeran del mercado en que se vaya a vender.
Una refineria trabaja preferentemente para cubrir un mercado local y una vez cubierto el
mismo vender los excedentes al mercado de exportacién. En base a ello el precio a utilizar

para los productos dependera del mercado. (Lluch, 2000).

La evaluacion econdmica se realiza mediante el calculo de margen de refino utilizando los

datos de flujo de cada producto de salida y del crudo de alimentacion, el promedio de los
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precios de cada uno de ellos en el mercado comparandose las ganacias que se obtienen

cuando la torre tiene solapamiento y cuando se elimina este. Los datos necesarios para este
calculo aparecen en el anexo 4, anexo 5y anexo 6.
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CAPITULO 3

En este capitulo se presentan los resultados que se obtiene al aplicar las metodologias parala
obtencion y validacion del modelo de la planta de destilacion atmosférica y el calculo del

margen de refino.
3.1. Diagrama de simulacidon obtenido.

La obtencion del modelo de la planta de destilacion atmosférica se realiza segin las

metodologias desarrolladas en el Capitulo Il (Epigrafe 2.3).

A continuacion se muestra en la figura 3.1 el diagrama de flujo construido para simular la
planta de destilacién atmosférica, siendo necesario adicionar nuevos modulos o equipos al
diagrama de flujo simplificado de la planta que aparece en la figura 2.1 del capitulo 2 como
son valvulas, mezcladores de corriente y separadores de corrientes, los cuales no aparecen

fisicamente en el diagrama de proceso de la planta.
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.-
4
11§

%

Figura 3.1 Diagrama de simulacion de la planta de destilacion atmosférica.
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3.1.1. Construccion del diagrama de flujo de informacién.

Para la obtencién del diagrama de flujo de la planta de destilacién atmosférica se construyen

los DFI. El diagrama de flujo de informacion de la planta de destilacion atmosférica se
muestra a continuacion en las Figuras 3.2, 3.3, 3.4y 3.5.

aT-104
1

tambior zplitter

e T-102

mezcladar
M2

torre T-101

aT-102
valula

homba

Figuras 3.2 Diagrama de flujo de informacién de T-101.
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Enfriador

tambar
torre T-102

homba

Enfrizdor

imnyecto de T-101 Enfriador

homba

Irit .
wapar

O— atangue
Enfrizdar

Int.

a nudo de mezcla

Figuras 3.3Diagrama de flujo de informacién de T-102.

aT-102
a nuda de mezcla
splitter T-103 | corte
a tangue
C vapar
mezclador Enfrizdor
a T-102
Imt .
homba T-103 Il corte
a nudo de mezcla v vapar
& tanoue 'f’
mezclador homba
aT-102
T-103 Il corte
vapar
a nudo de mezcla
a tangue splrrter
ezn::ladn:nr Enfrizdor
homba

Enfrladur

Figuras 3.4Diagrama de flujo de informacién de T-103.
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Enfriador  |nt.c

. | spltter & seccion 400

tambor 5_11

homba

Imt.

tarmbor ‘—E

homha

Int.C

mezclador

Tarre T=104

anudo mezcla —
Enfrizdor

Harno
bumha hamba

Figuras 3.5Diagrama de flujo de informacion de T-104.

3.2. Evaluacion de la columna.

En la tabla 3.1 se muestran los datos de la ASTM obtenida en el laboratorio y a través de la
formula 1.1 que aparece en el epigrafe 1.4 se calcula la existencia del solapamiento y los

resultados estan en la tabla 3.2.

Tabla 3.1 ASTM de las fracciones de la torre T-102.

ASTM fraccion fraccion fraccion fraccion fraccion
D86 70-120 120-180 180-230 230-270 270-350
1% 70.03 101.6 155.9 200.02 300.4
5% 85.12 140.3 157.36 239.87 309.8
10% 91.56 142.6 188.9 253.02 336.78
30% 100.62 142.9 203.8 266.9 340.2
50% 100.5 1435 213.9 276.5 341.63
70% 121.8 147.99 223.36 286.9 346.89
80% 131.9 157.8 235.3 280.65 349.8
95% 140.05 168.2 242.98 310.2 415.69
98% 150.25 180.2 252.98 311.25 450.5
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Tabla 3.2 Resultados de variacion de temperatura de los cortes de la T-102.

fracciones AT
70-120 0.25
120-180 -10.84
180-230 -3.11
230-270 -0.4

A partir de los resultados de estas dos tablas se demuestra que existe solapamiento en el
segundo, tercer y cuarto corte porque la variacion de temperatura es menor que cero, esto trae
consigo gue se obtengan menor cantidad de productos de mayor valor agregado, disminucién
de las ganancias de la empresa y un funcionamiento de la torre inadecuado es por ello que se

hace necesario eliminar el solapamiento pues asi se revierte la situacion.

3.3. Resultados de la validacion del modelo.

Para verificar la calidad y confiabilidad del modelo, se comparan los resultados obtenidos en
el simulador, con los empleados como base. En tal sentido es de vital importancia que estos
datos sean confiables y consistentes.

Los resultados del calculo del coeficiente de variacion, explicado en el epigrafe 2.4, se

muestran en la tabla 3.3.

Tabla 3.3 Resultados del calculo del coeficiente de variacion.

. desviacion . | coeficiente de
parametros . media . .
estandar variacion
temperatura de tope 0,50 107,7 0,46
temperatura de fondo 1,27 331,0 0,38
temperatura del plato12-14 1,35 327,3 0,41
temperatura del plato 22-24 0,00 273,1 0,00
temperatura del plato34-36 0,84 209,8 0,40
temperatura del plato45-46 0,32 149,1 0,21
presion del tope 0,00 0,750 0,00
flujo del fondo 0,58 189,0 0,31
temperatura de alimentacién 0,82 350,6 0,23
presion de alimentacion 0,05 3,90 1,43

En esta tabla 3.3 se demuestra que existe poca dispersion porque el coeficiente de variacion es

menor que 5 por lo los valores estan agrupados alrededor del valor medio.
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El modelo simulado se valida comparando los parametros operacionales reales con los datos

de la simulacién y se calcula el margen de error. Los resultados obtenidos aparecen en las
tablas 3.4.

Tabla 3.4 Comparacion de los datos reales de operaciéon con la simulacion.

torre destilacion atmosférica T-102.
parametros broceso ProCesO  \nidades | 9% error
simulado real
1 |temperatura tope 108 107.7 °C 0.28
2 |temperatura fondo 329.6 331 °C 0.42
3 |temperatura plato12-14 325 327.3 °C 0.71
4 |temperatura plato 22-24 272.5 273.1 °C 0.22
5 |temperatura plato34-36 208.3 209.8 °C 0.72
6 |temperatura plato45-46 148.5 149.1 °C 0.40
7 | presion del tope 0,75 0,75 kgf/icm? 0
8 | flujo del fondo 188 189 m3/h 0.53
9 |temperatura de alimentacion 350 350.6 °C 0.17
10 |presion de alimentacion 3.5 3.5 kgf/cm? 0

En la tabla 3.4 los % de error estan por debajo del 10% lo que significa que el modelo se

ajusta al modelo real.
3.4. Analisis de los resultados de la simulacion.

Los resultados de la simulacion de la torre T-102 cuando hay solapamiento aparecen en la
tabla 3.5.

Tabla 3.5 Resultados de la simulaciéon de la torre con solapamiento.

ASTM D86 a 760 MM HG (LV) FR-70-120 FR-120-180 | FR-180-230 | FR-230-270 | FR-270-350
1% 70.0 100.6 155.1 1916 280.24
5% 84.3 136.1 178.0 240.7 324.06
10% 915 142.4 188.6 252.3 339.32
30% 100.5 1416 202.9 266.8 340.12
50% 110.0 141.9 212.8 276.3 341.02
70% 1216 146.9 222.8 286.6 34358
90% 1317 157.7 236.5 303.6 346.89
95% 141.1 167.8 243.0 3109 350.58
98% 150.1 180.1 251.0 321.9 352.89

En la tabla 3.5 se muestra los resultados de la simulacion de la torre de destilacion atmosférica

T-102, que bajo las condiciones de operacién actuales no se alcanza un grado de rectificacion
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capaz de garantizar la calidad suficiente que asegure la composicion deseada en los productos
finales en cuanto a temperatura inicial y final. Por otro lado el grado de insercion de un corte
dentro del adyacente no permite llevar a rendimiento maximo un producto que segln las
fluctuaciones en los precios del mercado mundial garanticen a la refineria ganancias
superiores de acuerdo al limitado esquema de refinacion. Con el objetivo de revertir esta
situacion se decide variar los parametros operacionales de la torre T-102, para ello se
incrementa el reflujo en la torre para bajar las temperaturas de los cortes 180-230 y 230-270
para desplazar esa superposicion y simular la torre con estos cambios, los resultados se
muestran en la tabla 3.6.

Tabla 3.6 Especificaciones obtenidas de la torre T-102 sin solapamiento.

ASTM D86 a 760 MM FR-70-120 FR-120-180 | FR-180-230 | FR-230-270 | FR-270-350
HG (LV)
1% 70.0 102.1 157.1 206.1 311.23
5% 84.1 136.4 179.29 244.14 324.057
10% 91.2 142.4 189.6 254.4 339.22
30% 100.1 141.5 203.5 268.1 352.96
50% 109.4 141.8 213.2 277.2 381.0
70% 121.1 146.8 2232 287.2 382.54
90% 131.7 157.7 236.7 304.0 364.20
95% 142.5 167.9 242.56 311.77 388.56
98% 152.8 180.1 251.0 321.9 391.50

Se observa en la tabla 3.6 como luego de implementar las variaciones de parametros
operacionales de la torre de destilacion atmosférica T-102 en el modelo de simulacion, se
logra desplazar las temperaturas iniciales de los cortes 120-180, 180-230 y 230-270
garantizando la inexistencia de solapamiento entre el corte principal para la produccion de
turbocombustible 180-230 y las fracciones adyacentes. El punto de mira se centro
fundamentalmente en esta fraccion debido a que presenta el precio mas favorable en el
mercado mundial en adicién de su bajo costo de produccion con respecto al diesel y la nafta a
los que se les incorporan el costo de hidrofinacion y reformacion respectivamente y

conforman los productos que le siguen en la escala de precios.
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3.5. Resultados del calculo de margen de refino.
Se calcula el margen de refino con la metodologia explicada en el capitulo 2 epigrafe 2.5con
los datos que aparecen en los anexos 4, 5 y 6para la torre cuando hay solapamiento los cuales

se muestran en la tabla3.7.

Tabla 3.7 Célculo de margen de refino con solapamiento.

GLP Nafta Turbo Diesel Fuel-oil
M3/h 3.1 62.7 38.1 97.8 185.4
Bl/h 19.50 394.37 239.64 615.14 1166.13
$/h 1503.84 48318.21 32018.30 80435.71 123738.05
$/Dia 36092.16 1159637.0 768439.20 |1930457.0 2969713.20
$/Afo 13173638.40 {423267505.0 |280480308.0 | 704616805.0 |1083945318.0
Margen 2505483461.6
de refino

En la tabla 3.7 se aprecia que se obtiene mayor cantidad de nafta y menos turbo por existir
solapamiento en este cortede la torre y con ello disminuyan las ganancias debido a que el turbo
es el producto de salida de mayor valor agregado y la nafta aunque le sigue en la escala de
precios su costo aumenta debido al gasto en que se incurre en el proceso de reformacion para
obtener la gasolina.

Cuando se elimina el solapamiento tambiéen se calcula el margen de refino con la metodologia
explicada en el capitulo 2 epigrafe 2.5con los datos que aparecen en los anexos 4, 5y 6

obteniéndose los resultados que aparecen en la tabla 3.8.

Tabla 3.8 Célculo de margen de refino sin solapamiento.

GLP Nafta Turbo Diesel Fuel-oil
M3/h 3.1 63.1 38.6 96.9 185.4
bls/h 19.50 396.89 242.79 609.48 1166.13
$/h 1503.84 48626.96 32441.60 79823.60 123738.05
$/Dia 36092.16 1167047.04 778598.40 1915766.40 2969713.20
$/AR0 13173638.40 | 425972169.70 |284188416.0 |699254736.0 |1083945318.0
Margen 2506534165.3
de refino
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En la tabla 3.8 se aprecia que se obtiene mayor cantidad de turbocombustible al ser eliminado
el solapamiento en este corte(180-230)de la torre y con ello aumentan las ganancias pues el
turbo es el producto de salida de mayor valor agregado.

Se calcula la diferencia entre el margen de refino obtenido cuando la torre tiene solapamiento
en los cortes 120-180, 180-230 y 230-270 y cuando se eliminan estos dando como ganancia
$1050703.7 en el periodo del afio 2011. Esto evidencia que al eliminar el solapamiento en la
torre de destilacion atmosférica T-102 se logra obtener mayor cantidad de productos de
mayor valor agregado, mejora el funcionamiento de la torre y con ello se incrementan las

ganancias de la empresa.
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CONCLUSIONES

1. A través del método de recoleccion y analisis se observa que existe solapamiento entre
el segundo, tercer y cuarto corte afectando el funcionamiento eficiente de la columna
de destilacion atmosférica.

2. Se obtiene un modelo de simulacion con el software PRO Il con PROVISION de la
torre fraccionadora que representa adecuadamente los parametros reales del proceso
con errores menor de un 5 %.

3. Al disminuir la temperatura del corte se comprueba con el modelo simulado que se
elimina el solapamiento obteniendo mayor cantidad de nafta, turbo y diesel.

4. A través del célculo de margen de refino se obtiene $1050703.70 cuando no hay

solapamiento en el periodo del afio 2011.
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RECOMENDACIONES

1. Analizar la aplicacion de la propuesta para eliminar el solapamiento en la torre de

destilacion atmosférica.
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Anexos.

Anexo 1 Tablas de la composiciéon de los crudos y la mezcla.

La composicion molar de la mezcla de dichos crudos es la siguiente:

Caracterizacion del crudo Mesa-30.

Caracteristicas Generales CRUDO MESA 30

Region de Origen

Venezuela Oriental

Densidad °API 30,0
Viscosidad cinematica a 100°F (cSt) 8,3
Viscosidad cinematica a 122°F (cSt) 6,3
Azufre (% Peso) 1,08
factor K yop 11,9
Contenido de Parafina (% Peso) 5,3
Contenido de Sales (ptb) 7,2
H,S Existente (ppm Peso) <1
Acidez (mgKOH/q) 0,028
Sodio (ppm Peso) 3,9
Vanadio (ppm Peso) 53
Niquel (ppm Peso) 9
Residuo Carbono Conradson (% Peso) 5,2

Caracterizaciéon del crudo Merey-16.

Caracteristicas Generales CRUDO MEREY 16

Region de Origen

Venezuela Oriental

Densidad °API 16,0
Viscosidad cinematica a 100°F (cSt) 461,8
Viscosidad cinematicaa 122°F (cSt) 206,8
Azufre (% Peso) 2,49
factor K yop 11,6
Contenido de Parafina (%Peso) 2,4
Contenido de Sales (ptb) 27,0
H2S Existente (ppm Peso) <1
Acidez (mgKOH/q) 1,244
Sodio (ppm Peso) 15,0
Vanadio (ppm Peso) 295
Niquel (ppm Peso) 70
Residuo Carbono Conradson (%Peso) 11,5
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Composicion de la mezcla.

Componentes Porcentaje Molar
Etano (Cy) 0,0136
Propano (Cs) 1,1734
so-butano (I-C4) 1,5483
N-butano (N-C5) 2,9542
so-Pentano (I-C5) 4,2972
N-Pentano (N-C5) 4,3148
Hexano (C6) 0,0141
NBP 79 1,3651
NBP 92 1,6797
NBP 102 3,0058
NBP 115 4,7406
NBP 129 3,9587
NBP 142 3,5709
NBP 156 y mas 67,3636
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Anexo 2 ASTM del laboratorio de las fracciones.

Dato del laboratorio de la ASTM de la torre T-102.

AST . ., ., ., .,
M fraccion fraccion fraccion fraccion fraccion
D36 70-120 120-180 180-230 230-270 270-350
1% 70.03 101.6 155.9 200.02 300.4
5% 85.12 140.3 157.36 239.87 309.8
10% | 91.56 142.6 188.9 253.02 336.78
30% | 100.62 142.9 203.8 266.9 340.2
50% | 100.5 143.5 213.9 276.5 341.63
70% | 121.8 147.99 223.36 286.9 346.89
80% | 131.9 157.8 235.3 280.65 349.8
95% | 140.05 168.2 242.98 310.2 415.69
98% | 150.25 180.2 252.98 311.25 450.5
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Anexo 3 Resultados del software exaquantum.

Promedio mensual de los resultados del software exaquantum.

Enero parametros unidades proceso
1 temperatura tope °C 107.2
2 temperatura fondo °C 332
3 temperatura plato12-14 °C 327
4 temperatura plato 22-24 °C 273
5 temperatura plato34-36 °C 209.8
6 temperatura plato45-46 °C 149.1
7 presion del tope. kgf/cm? 0,75
8 flujo del fondo m3/h 188
9 temperatura de alimentacion °C 350.6
10 presion de alimentacion kgf/cm? 3.5

Febrero paréametros unidades proceso
1 temperatura tope °C 107
2 temperatura fondo °C 329.6
3 temperatura plato12-14 °C 325
4 temperatura plato 22-24 °C 273.5
5 temperatura plato34-36 °C 210.3
6 temperatura plato45-46 °C 148.5
7 presion del tope. kgf/cm? 0,75
8 flujo del fondo m3/h 189.5
9 temperatura de alimentacion °C 350
10 presion de alimentacion kgf/cm? 3.4

Marzo parametros unidades proceso
1 temperatura tope °C 108
2 temperatura fondo °C 328.9
3 temperatura plato12-14 °C 328.2
4 temperatura plato 22-24 °C 273
5 temperatura plato34-36 °C 209.3
6 temperatura plato45-46 °C 149.5
7 presion del tope. kgf/cm? 0,75
8 flujo del fondo m3/h 188.8
9 temperatura de alimentacion °C 350.5
10 presion de alimentacion kgf/cm? 3.6
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Abril parametros unidades proceso
1 temperatura tope °C 107.2
2 temperatura fondo °C 330.5
3 temperatura plato12-14 °C 328
4 temperatura plato 22-24 °C 273.8
5 temperatura plato34-36 °C 208.9
6 temperatura plato45-46 °C 148.8
7 presion del tope. kgf/cm? 0,75
8 flujo del fondo m3/h 189.1
9 temperatura de alimentacion °C 350.4
10 presion de alimentacion kgf/cm? 3.7

Mayo parametros unidades proceso
1 temperatura tope °C 107.6
2 temperatura fondo °C 332.4
3 temperatura plato12-14 °C 327.5
4 temperatura plato 22-24 °C 275.5
5 temperatura plato34-36 °C 209.5
6 temperatura plato45-46 °C 149.4
7 presion del tope. kgf/cm? 0,75
8 flujo del fondo m3/h 189.6
9 temperatura de alimentacion °C 350.2
10 presion de alimentacion kgf/cm? 3.3

Junio parametros unidades proceso
1 temperatura tope °C 108.2
2 temperatura fondo °C 329.9
3 temperatura plato12-14 °C 329
4 temperatura plato 22-24 °C 274.5
5 temperatura plato34-36 °C 208.8
6 temperatura plato45-46 °C 148.8
7 presion del tope. kgf/cm? 0,75
8 flujo del fondo m3/h 188.4
9 temperatura de alimentacion °C 351
10 presion de alimentacion kgf/cm? 3.8
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Julio pardmetros unidades proceso
1 temperatura tope °C 107.9
2 temperatura fondo °C 331.02
3 temperatura plato12-14 °C 327.1
4 temperatura plato 22-24 °C 272.5
5 temperatura plato34-36 °C 209.1
6 temperatura plato45-46 °C 149.2
7 presion del tope. kgf/cm? 0,75
8 flujo del fondo m3/h 189
9 temperatura de alimentacion °C 352
10 presion de alimentacion kgf/cm? 3.5

Agosto parametros unidades proceso
1 temperatura tope °C 108
2 temperatura fondo °C 330.8
3 temperatura plato12-14 °C 326
4 temperatura plato 22-24 °C 271.9
5 temperatura plato34-36 °C 208.6
6 temperatura plato45-46 °C 148.4
7 presion del tope. kgf/cm? 0,75
8 flujo del fondo m3/h 188.6
9 temperatura de alimentacion °C 350.9
10 presion de alimentacion kgf/cm? 3.6

Septiembre parametros unidades proceso

1 temperatura tope °C 107.5
2 temperatura fondo °C 330.7
3 temperatura plato12-14 °C 328

4 temperatura plato 22-24 °C 273.8
5 temperatura plato34-36 °C 209.7
6 temperatura plato45-46 °C 149.6
7 presion del tope. kgf/cm? 0,75
8 flujo del fondo m3/h 188.3
9 temperatura de alimentacion °C 350.8
10 presion de alimentacion kgf/icm? 3.8
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Octubre pardmetros unidades proceso
1 temperatura tope °C 108
2 temperatura fondo °C 329.8
3 temperatura plato12-14 °C 326.9
4 temperatura plato 22-24 °C 272.5
5 temperatura plato34-36 °C 208.3
6 temperatura plato45-46 °C 148.5
7 presion del tope. kgf/cm? 0,75
8 flujo del fondo m3/h 188.7
9 temperatura de alimentacion °C 350
10 presion de alimentacion kgf/cm? 3.4

Noviembre paradmetros unidades proceso

1 temperatura tope °C 108.1
2 temperatura fondo °C 330.1
3 temperatura plato12-14 °C 327
4 temperatura plato 22-24 °C 271.6
5 temperatura plato34-36 °C 209.3
6 temperatura plato45-46 °C 149.5
7 presion del tope. kgf/cm? 0,75
8 flujo del fondo m3/h 188
9 temperatura de alimentacion °C 351
10 presion de alimentacion kgf/icm? 3.5
Diciembre parametros unidades proceso
1 temperatura tope °C 107.2
2 temperatura fondo °C 332.2
3 temperatura plato12-14 °C 329.9
4 temperatura plato 22-24 °C 272.7
5 temperatura plato34-36 °C 209.3
6 temperatura plato45-46 °C 149.2
7 presion del tope. kgf/cm? 0,75
8 flujo del fondo m3/h 188.2
9 temperatura de alimentacion °C 350
10 presion de alimentacion kgf/cm? 3.4
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Anexo 4 Precios del crudo y productos.

Precio del crudo.

Precio crudo $/BL
MESA 30 MEREY 16 MEZCLA 28
114.77 | S 106.81 S 112.80

PROM /TOTAL | $

Precios de los productos.

Precio de productos $/BL
GLP NAFTA | TURBO DIESEL | FUEL OIL
VP JETAl 0.5 450
PROAI\SE)DIO 77.12 122.52 133.61 130.76 106.11
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Anexo 5Especificaciones obtenidas simulando latorre con solapamiento.

Resultados de la simulacion de la T-102 con solapamiento.

FR- | FR- | FR-
FR-70- | 120- | 180- | 230-
StreamName L-101-1 GLP NVL | NVP | TURBO | DIESEL | FOIL | HK-70 120 180 230 270 | IVCL
Temperature C 30.0 62.8 67.3 | 385 55.2 104.8 | 50.0 89.2 214.3 | 147.6 | 192.4 | 260.7 | 317.1
Pressure KG/CM2G 4.0 28.6 15.2 7.5 10.0 10.0 12.0 10.0 10.5 0.8 0.9 1.0 1.4
Std LV Rate M3/HR 387.0 3.1 9.8 52.9 38.1 97.8 185.4 12.9 23.4 325 | 46.1 | 485 | 383
Mercaptan Content PPM 11.9 0.0 0.4 4.3 5.6 7.6 17.2 0.3 3.7 4.8 5.6 7.3 8.5
Naphthalene Content PCT 17.4 0.0 0.2 0.3 2.5 10.4 30.3 0.1 0.6 0.1 2.6 8.8 14.9
Freeze Point Temperature C 46.7 n/a 2446 | -71.7 | -49.9 -5.3 148.7 | -251.7 -75.1 | -69.0 | -494 | -17.4 | 23.7
Smoke Point (MM) 14.4 0.0 5.2 28.2 22.4 17.2 8.1 3.9 30.2 26.6 | 222 | 18.0 | 144
CetaneNumber 43.9 0.0 29 | 287 39.6 45.3 51.2 2.2 25.5 31.2 | 39.8 | 449 | 478
Sulfur Content PCT 1.251 0.000 | 0.000 | 0.010 | 0.193 0.840 | 1.950 | 0.000 0.004 | 0.015]0.198 |0.740 | 1.141
Flash Point Temperature C -3.3 -100.0 | -48.7 | -2.8 46.3 654 |[1709 | -75.5 -9.1 20.5 | 50.0 | 86.1 | 88.2
Total Std. Lig. Sp. Gravity 0.890 0.545 |0.628 | 0.752 | 0.818 0.863 | 0.978 | 0.608 0.731 | 0.769 | 0.819 | 0.858 | 0.885
ASTM D86 at 760 MM HG
(LV) Cc
1% 2.6 -74.1 18.7 | 76.4 151.1 156.6 | 339.6 | -37.0 70.0 100.6 | 155.1 | 191.6 | 158.5
5% 107.5 -59.8 | 20.0 | 945 | 1705 | 204.9 |367.3| -21.8 84.3 |136.1|178.0 | 240.7 | 250.0
10% 149.1 -43.8 24.2 | 104.3 | 184.6 229.8 | 381.3 -4.0 91.5 142.4 | 188.6 | 252.3 | 279.7
30% 246.4 -24.8 36.7 | 125.3 | 201.1 267.6 | 4417 12.4 100.5 | 141.6 | 202.9 | 266.8 | 322.7
50% 343.9 -17.2 | 33.8 | 132.8 | 211.8 | 288.8 |504.4 | 30.1 110.0 | 141.9 | 212.8 | 276.3 | 338.0
70% 452.8 -8.1 37.2 | 139.1| 222.2 312.4 | 563.0 34.0 121.6 | 146.9 | 222.8 | 286.6 | 352.1
90% 626.5 -4.9 48.9 | 150.3 | 236.2 355.3 | 769.2 | 425 131.7 | 157.7 | 236.5 | 303.6 | 381.0
95% 747.2 0.1 60.6 | 161.6 | 242.8 3729 |831.0 58.5 141.1 | 167.8 | 243.0 | 310.9 | 391.0
98% 825.2 0.1 67.6 | 174.0 | 250.8 | 3975 | 8313 | 650 150.1 | 180.1 | 251.0 | 321.9 | 405.0
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Anexo 6Especificaciones obtenidas simulando la torre sin solapamiento.

Resultados de la simulacion de la T-102 sin solapamiento.

FR- | FR- | FR- | FR-
L- HK- 70- 120- | 180- | 230-
StreamName 101-1 | GLP NVL NVP | TURBO | DIESEL | FOIL 70 120 180 230 270 IVCL
Temperature C 30.0 62.8 67.3 38.8 55.8 100.9 50.0 89.2 | 213.9 | 149.0 [ 193.8 | 259.6 | 317.1
Pressure KG/ICM2G 4.0 28.6 15.2 7.5 10.0 10.0 12.0 10.0 10.5 0.8 0.9 1.0 1.4
Std LV Rate M3/HR 387.0 | 31 9.8 53.3 38.6 96.9 1854 | 129 | 23.1 | 33.2 | 46.6 | 47.7 | 38.2
Mercaptan Content PPM 11.9 0.0 04 4.3 5.6 7.6 17.2 0.3 3.7 4.8 5.6 7.3 8.5
Naphthalene Content PCT 17.4 0.0 0.2 0.3 2.6 10.5 30.3 0.1 0.6 0.1 2.6 8.9 14.9
Freeze Point Temperature C 46.7 n/a 24;1.5 -71.7 -49.7 -4.8 148.7 25-1.8 -75.2 | -69.0 | -49.2 | -16.7 23.8
Smoke Paint (MM) 14.4 0.0 5.2 28.1 22.3 17.1 8.1 3.9 30.2 | 266 | 222 | 17.9 | 144
CetaneNumber 43.9 0.0 2.9 28.7 39.6 45.3 51.2 2.2 25.4 31.2 | 39.8 | 45.0 47.8
Sulfur Content PCT 1.251 | 0.000 | 0.000 | 0.010 | 0.196 0.847 1.950 | 0.000 | 0.004 | 0.015 | 0.200 | 0.750 | 1.142
Flash Point Temperature C -3.3 | 100.0 | -48.7 | -2.7 47.2 66.3 1709 | -755 | -9.2 20.8 | 51.0 | 90.1 88.2
Total Std. Lig. Sp. Gravity 0.890 | 0.545 | 0.628 | 0.753 | 0.818 0.863 0.978 | 0.608 | 0.730 | 0.769 | 0.819 | 0.859 | 0.885
ASTM D86 at 760 MM HG
(A%) c
1% 2.6 -74.1 | 18.7 76.6 151.9 157.0 339.6 | -37.0 | 70.0 | 102.1 | 157.1 | 206.1 | 158.0
5% 107.5 | -59.8 | 20.0 94.6 172.1 206.6 367.3 | -21.8 | 84.1 | 136.4 |179.8|244.9| 250.1
10% 149.1 | -43.8 | 24.2 | 1045 | 186.0 231.6 381.3 | -40 | 91.2 | 142.4 |189.6 | 254.4| 279.9
30% 246.4 | -24.8 | 36.7 | 1255 201.9 268.7 441.7 | 12.4 | 100.1 | 141.5 | 203.5]|268.1 | 323.0
50% 3439 | -17.2 | 33.8 | 1329 | 2123 289.6 504.4 | 30.1 | 109.4 | 141.8 | 213.2 | 277.2| 338.2
70% 452.8 | -8.1 37.2 | 139.3 222.6 313.0 563.0 | 33.9 | 121.1 | 146.8 | 223.2 | 287.2 | 352.3
90% 6265 | -49 | 49.0 | 1506 | 236.4 355.6 769.2 | 42.3 | 131.7 | 157.7 | 236.7 | 304.0 | 381.0
95% 7472 | 01 60.6 | 161.7 | 242.9 373.0 831.0 | 58.4 | 142.5 | 167.9 |243.1 |311.3| 391.0
98% 825.2 0.1 67.6 | 174.2 250.8 397.4 831.3 | 65.0 | 152.8 | 180.1 | 251.0 | 321.9 | 404.8
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