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Resumen

El siguiente trabajo, se realiza en la refineria de petroleo “Camilo Cienfuegos” con el
objetivo de evaluar alternativas tecnolégicas que permitan incrementar la temperatura
del residuo atmosférico a la entrada de la torre en la unidad de vacio, la cual debe ser
214°C propuesta realizada por TECHNIP, para que la temperatura de entrada a la torre
de la unidad de vacio alcance 404°C y ocurra el proceso de separacion de los productos,
pues la practica demuestra que la temperatura de salida real es 130°C, lo cual no permite
alcanzar el grado de temperatura necesaria para que la mezcla en la torre destile. Para
lograr el objetivo, se realiza un estudio técnico-econémico donde se cred la base de
datos con la informacion necesaria en la simulacion de la planta; ajustandola al caso
base (modelo de simulacion) y se analiza la sensibilidad del mismo, obteniéndose como
resultado del estudio técnico, que las tres alternativas, son validas, mientras que se pudo
comprobar que la 2da alternativa (La conexion de la linea), es la mas adecuada segln

los resultados del estudio econdémico, pues permite un ahorro de 3.27 MUSD.



Abstract

The following reseach is perfomed at the Camilo Cienfuegos Oil Refinery with the main
objective of assessing the technology alternatives that allow to increase the atmospheric
residue temperature in the input vacuum unit tower, which should be 214°C as per the
proposal made by TECHNIP, so as to this temperature reaches 404°C and the product
separation process occur. The practice shows that the output real temperature is 130°C,
which is an obstacle to reach the necessary degree of temperature for the mix in the
tower distills. To fulfill this set objective an techno-economical study is performed
where a database was created containing the necessary information in the simulation
plant, adjusting it to the base case simulation model); also its sensitivity is analyzed,
obtaining as the technical study result that the three alternatives are valid while the 2nd

is the best of the three because it permits to save 3.27 MUSD.
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Introduccion

INTRODUCCION

En la década de los 80 una de las mayores inversiones realizadas con la colaboracion de
la antigua Unidn Soviética fue la Refineria "Camilo Cienfuegos™. Los trabajos iniciales
comenzaron en el periodo de 1977 a 1983 y su construccion y puesta en explotacion se
efectud entre 1983 y 1990. Disefiada para procesar 65000 BPD de crudo Romashkino
bajo un esquema tipo Hydroskimming para satisfacer la demanda de combustible del
mercado local. Oper6 en forma discontinua hasta 1995 procesando en este periodo

alrededor de 1.2 millones de toneladas de crudo.

El petréleo crudo no es directamente utilizable, salvo a veces como combustible,
debido a que el mismo es una mezcla de componentes, los cuales tienen diferentes
puntos de ebullicion, su separacion se logra mediante el proceso llamado "destilacion
fraccionada”. Esta funcion esta destinada a las "refinerias"”, factorias de transformacion
y sector clave por definicion de la industria petrolifera, bisagra que articula la actividad

primaria y extractiva con la actividad terciaria (Urpi, 2000; Perry, 1999).

La transformacion del crudo de petréleo en sus productos derivados se realiza mediante
la aplicacion de una serie de procesos fisicos y quimicos con el objetivo de afadir el
méaximo valor afiadido al producto refinado y al minimo costo posible. Para obtener sus
diversos subproductos es necesario refinarlo. La refinacion del petréleo consistia en
una destilacion simple del crudo, en batch, de forma que los hidrocarburos de mayor
punto de ebullicion, se vaporizaban y condensaban posteriormente, separandose a
continuacion en diferentes fracciones segun su intervalo de destilacion. A partir de ahi
se desarrollo la destilacion continua actual. La utilizacion del cracking térmico cubrio
una etapa intermedia en la que la utilizacion de temperaturas elevadas permitia la rotura
de las grandes moléculas del fondo del barril en otras méas ligeras con un mayor
rendimiento en gasolinas comerciales y ademas de mejor octanaje (Kyle, 2001; Urpi,
2000).

El interés principal de los procesos de refino estd en convertir los combustibles de
motor, que son los productos de mayor valor afiadido, gasolinas, kerosenos y gasoil que
tienen un peso molecular medio inferior a 300, mientras que el resto de intermedios,

mas pesados y de menor valor econdémico, tienen pesos moleculares mucho mayores y
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Introduccion

representan entre el 25 y el 50% del rendimiento en destilacion directa. El interés
principal de los procesos de refino sera en convertir estos productos de mayor peso

molecular en otros de menor masa molecular y mayor valor econémico.

Los procesos de refino se conocen como un conjunto de procesos que constituyen un

determinado tipo de refineria, basicamente pueden considerarse cuatro esquemas tipo:

» Topping o destilacion atmosférica.
» Hydroskiming que incluye el hidrotratamiento.
» Conversion, con transformacion de destilados de vacio en ligeros.

» Conversion profunda, transformacion de residuos de vacio en destilados ligeros.

La implantacion de uno u otro esquema de refino estaran en funcion del entorno
econdmico, de la factibilidad de mercado de compra de crudo, asi como la venta de los
derivados finales. Cuanto mayor grado de conversién posea la refineria asi serad la
inversion capital CAPEX y la inversion operacional OPEX. Como contrapartida
obtendremos mayores margenes de refinacion y utilidades netas (Tinmerbraus, 1991,
Urpi, 2000).

Con la destilacién atmosférica o esquema Topping se puede realizar una primera
formulacién de sus componentes para obtener productos de valor comercial. Solo que
este esguema no posee procesos posteriores para mejorar la calidad de los productos
obtenidos, por lo cual dificilmente cumpliran las especificaciones finales. La cada vez
mayor disponibilidad relativa de crudo pesado, con altos contenidos de azufre y metales
y bajos rendimientos de destilados, hace necesario el contar con unidades de proceso
que permitan modificar estos rendimientos en conformidad con las demandas,
produciendo combustibles que no cumplen con los estandares de calidad cada vez mas
exigentes. Esto apunta hacia la introduccion de procesos de conversion que aumenten la

produccion de destilados y disminuyan los residuales pesados.

En ocasiones es dificil poder valorar esta diferencia de calidad pues, puede no existir
una referencia, por ejemplo, se ha visto que los sistema hydroskimming que consiste en
una destilacion atmosférica de petroleo, acompafiado de un tren de desulfuracion y
reformacion-catalitica. Basicamente lo que produce es nafta, no es posible obtener con

este esquema gasolinas con un valor de aromaticos inferior al 35 % vol. especificado y
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Introduccion

gasolinas con alto contenido en aromaticos. El tipo exacto de procesamiento ya depende

de cada refineria y de su esquema de refino (Tinmerbraus, 1999; ludwing, 1999).

En general, puede afirmarse que en las refinerias el procesamiento directo del crudo
conlleva a tres etapas: un pre tratamiento, una destilacion atmosférica y una destilacion
al vacio. Luego del Proceso de Reactivacion en el 2008 en la refineria Cienfuegos se
mantuvo el margen de refino operando muy cercano al punto de equilibrio,
obteniéndose bajos precios de comercializacion, por lo que fue necesario llegar al
estudios de completamiento de unidades de proceso que destruyen el residuo y tienen
como objetivo aumentar la capacidad de refinacion de la Refineria Camilo Cienfuegos
de 65 MBPD a 150 MBPD, para afiadir valor a los productos utilizando esquemas de
conversion profunda lo cual garantizard su viabilidad econémica. En el Anexo | se

puede observar el proceso de conversion del barril.

Actualmente en el pais no se cuenta con un esquema de conversion profunda. En la
Habana existe una planta que cuenta solo con destilacion atmosférica, destilacion al

vacio y un craqueo catalitico, donde se logra reducir el fondo hasta el75% del barril.

En la etapa de expansion en la Refineria de Cienfuegos, se pretende llevar a cabo el
montaje de plantas de conversion profunda, craqueo e hidrocraqueo -catalitico,
reformacion catalitica de lecho fluidizado, etc. Manteniendo las condiciones de
operacion de la planta de destilacion atmosférica y los parametros de temperatura y
presion de los productos de salida de la misma, se realizan los calculos para el nuevo

proyecto.

Segun la propuesta realizada por TECHNIP, se toma como criterio para la base de
disefio, 214°C de temperatura de salida del residuo atmosférico, para lograr que la
temperatura de entrada a la torre de la unidad de vacio alcance 404°C y ocurra el
proceso de separacion de los productos, la practica demuestra que la temperatura de
salida real es 130°C, lo cual no permite alcanzar el grado de temperatura necesario para
que se produzca el proceso (TECHNIP and HQCEC and Cuvenpetrol, 2011).

Por lo que podemos plantearnos el siguiente Problema de investigacion:

¢Como incrementar la temperatura del residuo atmosférico a la entrada de la torre

en la unidad de vacio en la Refineria Camilo Cienfuegos?
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Introduccion

Como criterio de solucion de este problema se propone la siguiente Hipotesis:

Si se realiza el estudio de variantes tecnologicas, se podra obtener la mejor alternativa

para alcanzar la temperatura adecuada en la entrada a la torre de vacio.
Para la solucion de la misma se define como Objetivo de este trabajo:

» Evaluar alternativas tecnoldgicas que permitan incrementar la temperatura del

residuo atmosférico a la entrada de la torre en la unidad de vacio.

Para darle cumplimiento al objetivo propuesto se desarrollaran las siguientes Tareas de

investigacion:

» Analisis bibliografico que contemple los procesos de destilacion atmosférica y al
vacio, el estudio de los procesos y equipos de transferencia de calor, asi como
los métodos termodindmicos existentes y los softwares utilizados en la
simulacion de los procesos de destilacion.

» Descripcion de la planta objeto de estudio.

Y

Simulacién de la planta objeto de estudio.
» Comprobar si con las condiciones de temperatura de salida de la torre
atmosferica se logran los rendimientos esperados en la torre de vacio.

» Seleccion de las alternativas tecnoldgicas.

Y

Simulacién de las alternativas.

> Analisis econdmico de las alternativas.

Estructura del trabajo.

Capitulo I: En este capitulo se realiza un estudio de los procesos de destilacion
atmosférica y al vacio, los procesos y equipos de transferencia de calor, asi como los
métodos termodinamicos existentes y los softwares utilizados en la simulacion de los
procesos de destilacion.

Capitulo II: En este capitulo se realiza una descripcion de los métodos utilizados para
obtener el modelo caso de estudio, se describen los pasos para la simulacion del mismo
y para la validacion del modelo, asi como proponer las alternativas en caso de no
obtener los resultados esperados, se plasma las ecuaciones y herramientas empleadas

en el andlisis de costo, donde se comprueba cual alternativa es la mas adecuada.
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Introduccion

Capitulo I11. En este capitulo, se presentan los resultados que se obtienen al aplicar las
metodologias para la construccion de los diagramas de flujo, basados en el modelo de
simulacion del caso de estudio, que permite evaluar las diferentes alternativas para
incrementar la temperatura de la alimentacion a la torre de vacio y a su vez definir cual
de estas se adecua més a la solucion del problema de investigacion, ademas se realiza un

estudio econdmico calculando los costos en cada alternativa.
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Capitulo I: Fundamentos Teodricos

CAPITULO I: FUNDAMENTOS TEORICOS

En este capitulo se realiza la fundamentacion tedrica del trabajo, donde primeramente se
aborda sobre los procesos de destilacién atmosférica y al vacio, asi como se realiza una
revision de los pardmetros termodinamicos, se estudia las caracteristicas constructivas y
de operacion de las torres de destilacion, incluyendo los métodos de disefio y por ultimo

los simuladores que mas se utilizan en los procesos de destilacion.
1.1 Procesos de destilacion

El proceso de destilacion es uno de los principales en la refinacion del petroleo, el
mismo se produce mediante la rectificacion continua, o fraccionamiento. Es una
operacion de transferencia de masa a contracorriente en varias etapas, por lo general,
para una solucion binaria, con algunas excepciones, es posible separarlas mediante este
método la solucion de sus componentes y recuperar cada componente en el estado de
pureza que se desee. Estos métodos se basan en la diferencia de temperatura de los

componentes presentes en la mezcla.

El objetivo es extraer los hidrocarburos presentes naturalmente en el crudo por
destilacién, sin afectar la estructura molecular de los componentes. En las unidades de
destilacion atmosférica, se obtienen combustibles terminados y cortes de hidrocarburos
que seran procesados en otras unidades, para convertirlos en combustibles més valiosos.
En las unidades de vacio, solo se produce cortes intermedios que son carga de unidades
de conversion, las cuales son transformadas en productos de mayor valor y de facil
comercializacion. En los epigrafes siguientes se describen los procesos de destilacion

atmosférica y al vacio (Gary, 2001).
Destilacién atmosférica

La destilacion atmosférica constituye la primera etapa del refino de un crudo, el objetivo
es su vaporizacion parcial y separacion por condensacién a diferentes temperaturas de
distintas fracciones. Se realiza en una columna de destilacion o fraccionamiento en cuyo
interior estan dispuestos de forma ordenada una serie de “platos” en los que se recogen
los liquidos condensados. La temperatura de la columna es mas alta en el fondo y mas
fria en el tope, de forma que cada plato tiene una temperatura inferior a la del situado
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Capitulo I: Fundamentos Teodricos

inmediatamente debajo. La destilacién se realiza a una presion ligeramente superior a la
atmosferica. El calor necesario para la destilacion lo proporciona un horno al que entra
el crudo precalentado después de circular por una serie de intercambiadores de calor con
productos mas calientes obtenidos en la propia torre de destilacion de forma que se
consiga la maxima eficiencia energética. Debido a la presencia de sales inorganicas
(cloruro sodico, magnésico y otras, que producirian corrosion en el sistema), el crudo
debe ser desalado antes de su procesamiento, porque tal como se encuentra en el tanque
todavia contiene una serie de impurezas que podrian dafiar seriamente al equipamiento
utilizado, asi como a la propia calidad de los productos obtenidos. Este desalado se

consigue por mezcla con agua para disolver las sales (Kyle, 2001).
1.1.2 Destilacion al vacio

La Unidad de vacio es una planta que destila gasoleos de crudo reducido a presiones
mucho mas bajas que la atmosférica, usualmente menor que 1.0 Psia y a temperaturas
en que las fracciones de gasoleos y asfaltos no sufrirdn descomposiciones térmicas. En
la destilacion al vacio el punto de ebullicion de una mezcla se hace disminuir hasta el
punto donde los compuestos pesados pueden ser fraccionados sin craquearse. El
principio basico sobre el cual opera una unidad de vacio es que el punto de ebullicion de
cualquier material desciende a medida que se reduce la presion. Si un crudo reducido
fuese calentado a presion atmosférica hasta vaporizar una cantidad sustancial de
gasoleo, la temperatura tendria que ser suficientemente alta que provocaria una buena
cantidad de craqueo o descomposicion térmica del aceite. reduciendo la presion, el
destilado necesario puede lograrse a temperaturas inferiores al punto de craqueo (Perry,
1999, ludwing, 1999; Kyle, 2001; Speight, 2002).

1.2 Pardmetros termodinamicos que gobiernan la destilacion

atmosféricay al vacio

Los parametros 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 (Holman, 1998;
Himmelblau, 1997).
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Capitulo I: Fundamentos Teodricos

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 presién a la cual se produce la operacién. Si bien afecta
directamente el equilibrio liquido-vapor, generalmente se trabaja a la menor presion

posible, y por ende no se varia frecuentemente.

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 que el reflujo de cabeza y ademas

precalientan el crudo, recuperando energia.

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

columna fraccionadora principal como en los strippers de los cortes laterales
1.3 Tipos de columna.

Existen muchos tipos de columna de destilacion, disefiadas para llevar a cabo tipos de
separaciones especificas, y cada disefio difiere en términos de complejidad, una manera
de clasificar las columnas de destilacion es hacerlo de acuerdo a la forma en que son

operadas.
1.3.1 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 nimero 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, 1991; Walas,
1990; Ludwig, 2001).
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Capitulo I: Fundamentos Teodricos

El vapor o gas asciende a traves 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 en si 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 interfacial y los fluidos se separan.

El nimero 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 esta determinado por:

> El balance de masa.

» Las consideraciones acerca del equilibrio.
La eficiencia del plato o etapa y por tanto, el nimero de platos reales se determina por:

» El disefio mecéanico utilizado.

» 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.

Tipos de platos:

» Platos de cazoleta o casquetes de burbujeo.
» Platos perforados.

> Platos de valvula

Los primeros emplean un mecanismo que consiste en una cazoleta invertida sobre un

nipe o chimenea a través de la cual asciende el vapor. En este tipo de plato, el gas
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asciende a través de las aberturas de las bandejas (elevadores de vapor) a los casquetes

que coronan cada elevador.

Cada casquete estd ranurado con un cierto nimero de aberturas por las que el gas

burbujea dentro del liquido.

El segundo tipo de plato tiene perforaciones en su superficie para permitir el paso del

vapor.

Pueden utilizarse para liquidos con solidos en suspensién. Para flujos de liquido y vapor

intermedios, sus propiedades son muy semejantes a las de los platos de cazoleta.

El tercer tipo de plato puede considerarse un intermedio entre los platos de cazoleta y

los perforados.

Su construccion es parecida a los de cazoleta, pero no tienen conductos de subida ni
ranuras. Es importante observar que con estas bandejas la amplitud de la abertura varia
con el flujo de vapor, por lo que pueden utilizarse para un rango amplio de flujos (Gary,
1994; Ludwig, 2001).

1.3.2 Torres con rellenos o 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
éstos 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
extracciéon liquido-liquido. ElI empaque de la torre debe ofrecer las siguientes

caracteristicas:

» Proporcionar una superficie interfacial grande entre el liquido y el gas.

» EIl empaque debe permitir el paso de grandes volumenes de fluido a través de
pequefas secciones transversales de la torre, sin recargo o inundacion.

» Debe ser baja la caida de presion del gas.

» Ser quimicamente inerte con respecto a los fluidos que se estan procesando.

> Ser estructuralmente fuerte para permitir el facil manejo y la instalacion.

» Tener bajo precio.
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En la siguiente figura 1.1 se muestra un corte transversal de una torre rellena donde se

observan los componentes mas importantes.

Liguid

Ligerid imy distri butor

Floodimng
check lLiNne
Packimng
restraimner

Shelit

L fcgueaict
redistrib —
utor

FPackimg

4 —— Packing
Gas iy e SUDDOr T

Figura 1.1 Corte transversal de una torre

Partes gue conforman las torres de relleno o empaque:

Empaque o relleno
Cuerpo o coraza
Soportes del relleno
Eliminadores de arrastre
Distribuidores de liquido

o g w b E

Redistribuidores de liquido

Se clasifican seguin el empaque, en dos tipos:

» Columnas empacadas con empaqgue al azar o aleatorios.

» Columnas empacadas con empaque regulares.

La segunda generacion de empaques estructurados viene desde los ultimos afios de la
década del 50, tienen una alta eficiencia y son los empaques de malla de
alambre tal como el Goodloe, Hyperfit y la Koch-Sulzer. En los primeros afios de la

década del 70, estos empaques han tenido un gran uso en destilaciones al vacio, donde su baja caida
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de presion es su principal ventaja. En estos servicios, son extensamente usados ahora. Los empaques de
laminas corrugadas fueron introducidos primero por la Sulzer en los Gltimos afios de la
década de 1970, iniciaron una tercera generacion de empaques estructurados. Con una alta
capacidad, bajo costo y baja sensibilidad a los sélidos suspendidos, lo cual le permite
una alta eficiencia, estos empaques comenzaron a tener un uso mas popular. A partir de
la década de los 80 se aprecia un acelerado aumento en la popularidad de los empaques
estructurados, hasta el punto de hacerlos una de las partes internas mas
populares de las columnas en uso en nuestros dias. El tamafio del empaque, en general es mas
grande, el empaque que es conveniente segun el tamafio de las columna de vacio que
debe usarse, es de 50 mm. Pequefios tamafios son apreciablemente mas caros que los
tamafos grandes. Por sobre los 50 mm el menor costo por metro cubico normalmente
no compensa la baja eficiencia de transferencia de masa. Uso de grandes tamafios en
pequefias columnas puede causar una mala distribucion de liquido.

Eleccidn entre platos o empaques:

La eleccidn entre columnas de platos o empaques para una aplicacion particular puede
ser hecha solamente en base a los costos para cada disefio. Sin embargo,
esto no siempre sera posible, o necesario, y la eleccion puede usualmente hacerse,
sobre la base de la experiencia.

Entre los autores que definen el mejor uso de las torres de empaques o rellenas en la

unidad de destilacion atmosférica se encuentran (Perry, 1997; Tinmerbraus, 1991).

1.4 Métodos de disefio de torres de destilacion

Se wusan dos métodos para la solucion aproximada de la destilacion de
multicomponentes siendo muy Utiles para estudiar un gran nimero de casos con gran
rapidez, para ayudar a orientar al disefiador, para determinar las condiciones optimas

aproximadas o para proporcionar informacion con respecto a los estimados de costos.

» Meétodo de Fenske - Underwood - Gilliland (FUG).
» Método de grupo de Smith - Brinkley (SB).

Método Corto de Disefio Fenske — Underwood — Gilliland.

Seader y Henley (2000) y otros autores (Caicedo, 2004; Hicks, 2004; Coulson y
Richardson, 2005; Hernandez, 2009) concuerdan en que el método aproximado de

disefio mas utilizado es el de Fenske — Underwood — Gilliland (FUG). Este supone
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volatilidades relativas, flujos molares constantes en la torre, pérdidas de calor
despreciables, entre otras cosas. Para alimentaciones de mezclas multicomponentes, es
necesario la especificacion de dos componentes claves, su distribucion en el fondo y en
el domo de la torre, plato de alimentacidn, relacion de reflujo y el perfil de presiones de

la torre.
El método FUG, consta de las ecuaciones/correlaciones de:

Fenske, para el calculo del nimero etapas minimas a reflujo total.
Underwood, para el calculo de reflujo minimo con etapas infinitas.

Gilliland, para el calculo de etapas reales a reflujo de operacion.

Y V V VY

Kirkbride, para el calculo de nimero de platos en la seccidn de agotamiento y la

seccion de rectificacion.

Caracteristicas del método:

> Util fundamentalmente para el disefio de columnas, aunque también sirve para
evaluar el comportamiento de columnas ya existentes.

» Parte del conocimiento de la localizacion 6ptima del plato de alimentacion.

» Supone flujos molares constantes (el reflujo minimo calculado es mucho menor
que el reflujo minimo real).

» Sirve para calcular los flujos y las composiciones de los productos cuando se
han especificado los requerimientos de recuperacion de uno o dos componentes.

» Se pueden determinar las temperaturas del tope y del fondo de la columna.
Meétodo Corto de Disefio de grupo de Smith - Brinkley (SB).

El método de Smith y Brinkley se emplea mayormente para el analisis de columnas
existentes es un método aproximado de simulacién de columnas, es decir, dado el
namero de etapas, la razén de reflujo y la posicién de la etapa de alimentacion, calcula
la composicion de los productos. Se trata de un método aplicable tanto a absorcién y

extraccién, como a destilacion.

Puesto que se trata de un método de analisis de columnas, los valores de N, nimero de
etapas de la columna, y M, numero de etapas por debajo del alimento, son conocidos.
Las constantes de equilibrio Ki y Ki’ se evaltuan a las temperaturas efectivas de las
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secciones de tope y fondo. Si se dispone de un perfil de temperatura, la temperatura
efectiva media es la media aritmética de las temperaturas de las etapas en el sector en
cuestion. Alternativamente, se usa la media aritmética entre la temperatura de la etapa
de alimentacion y la temperatura de la etapa del otro extremo del sector. La forma de las

ecuaciones, para destilacion, es la siguiente: formula

(1-5, ¥ "M)+R(1-5,,)

fi = (1=, VMY 4R(1-Sy 1) +hiS, ¥ M (1-5, M) (Ec. 1.1)
Donde

ficfpe (Ec. 1.2)
Sni=K, % Sector de enriguecimiento (Ec. 1.3)
Sni=k, ‘L/— Sector de agotamiento (Ec. 1.4)

h; = % T (s Alimento predominantemente liquido  (Ej. 1.5)

— £ (1_Sn,i)
h; = L (1=Sm;)

Alimento predominantemente vapor (Ej. 1.6)

1.5 Procesos de transferencia de calor

La transferencia de calor es el fendmeno de transmision de la energia que se genera
cuando existe un gradiente de temperatura entre dos regiones, actuando como fuerza
impulsora; el calor (como energia en transito) fluye de la region de alta temperatura a la
de temperatura méas baja. (Incropera, 1996; Kern, 1999; Holman, 1998). La
transferencia de calor puede verificarse por medio de uno o mas de los tres mecanismos

de transferencia:

> Conduccion
> Conveccién
> Radiacion.
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Transferencia de calor por conduccion.

Por este mecanismo, el calor puede ser conducido a través de sélidos, liquidos y gases.
La conduccidn se verifica mediante la transferencia de energia cinética entre moléculas
adyacentes. En un gas las moléculas “més calientes”, que tienen mas energia y
movimiento, se encargan de impartir energia a moléculas colindantes que estan a
niveles energéticos mas bajos. Este tipo de transferencia siempre estd presente, en
mayor o menor grado, en solidos, liquidos y gases en los que existe un gradiente de
temperatura. En la conduccion la energia también se transfiere por medio de electrones

“libres”, un proceso muy importante en los s6lidos metalicos.
Transferencia de calor por conveccién.

La transferencia de calor por conveccion implica el transporte de calor en un volumen 'y
la mezcla de elementos macroscopicos de porciones calientes y frias de un gas o un
liguido. Ademas, con frecuencia incluye también el intercambio de energia entre una
superficie solida y un fluido. Existen dos tipos de transferencia de calor por conveccion:
la conveccidn forzada, en la que se provoca el flujo de un fluido sobre una superficie
solida por medio de una bomba, un ventilador, u otro dispositivo mecéanico y la
conveccion libre o natural, en la cual un fluido mas caliente 0 mas frio que esta en
contacto con la superficie solida causa una circulacion debido a la diferencia de

densidades que resulta del gradiente de temperaturas en el fluido.
Transferencia de calor por radiacion.

La radiacion es la transferencia de energia a través del espacio por medio de ondas
electromagnéticas, de manera similar a las ondas electromagnéticas que propagan y
transfieren la luz. La transferencia radiante de calor se rige por las mismas leyes que
dictan el comportamiento de la transferencia de luz. Los sélidos y los liquidos tienden a
absorber la radiacién que esta siendo transferida a traves de ellos, por lo que la radiacién

es mas importante en la transferencia a través del espacio o de gases.
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1.6 Equipos de transferencia de calor

Intercambiadores de calor

En las industrias de proceso, la transferencia de calor entre dos fluidos casi siempre se
Ileva a cabo en intercambiadores de calor. El tipo mas comun es uno en el cual el fluido
caliente y el frio no entran en contacto directo el uno con el otro, sino que estan
separados por una pared de tubos o una superficie plana o curva. La transferencia de
calor se efectta por conveccion desde el fluido caliente a la pared o la superficie de los
tubos, a través de la pared de tubos o placa por conduccion, y luego por conveccién al
fluido frio (Incropera, 1996; Kern, 1999; Holman, 1998).

Intercambiador de calor de doble tubo.

En este tipo de intercambiadores uno de los fluidos fluye en el interior de una tuberia y
el otro lo hace en el espacio anular entre ambas tuberias. Los fluidos pueden circular en
paralelo o a contracorriente. El intercambiador puede fabricarse con un simple par de
tubos adaptando las conexiones en los extremos, 0 con varios pares interconectados en
serie. Este tipo de intercambiador es util principalmente para velocidades de flujo bajas.
En la figura 1.2 puede observarse el esquema de un intercambiador de doble tubo a

contracorriente.

Fremsa
Codo L tnbo extermo Premnsa estopa
evlinias e e N N T e e [
= 3
B -
o i e
- - P del lado
Cabezal de retorno e de tubos
& Eante rane )
corTienue

Figura 1.2 Intercambiador de calor de doble tubo.

En la figura 1.2 se muestra las partes principales del intercambiador, dos juegos de
tubos concéntricos, dos conectores, un cabezal de retorno y un codo en U. La tuberia
interior se soporta en la tuberia exterior mediante toperas y el fluido entra en el tubo
interior a través de una conexion roscada localizada en la parte externa del
intercambiador. La tuberia interior se conecta mediante una conexion en U que en
algunos casos no proporciona superficie de transferencia de calor (Incropera, 1996; Kern,
1999; Holman, 1998).
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Intercambiadores de calor de tubos y coraza.

Este es el tipo mas comun de intercambiadores de calor. En la figura 1.3 se muestra un
ejemplo de este tipo de intercambiador. Consiste en un haz de tubos encerrados en un
casco cilindrico llamado coraza. Hay dos tipos basicos de intercambiadores de calor de
tubos y coraza. El primero tiene los cabezales de los extremos sujetos a la carcasa, en
este tipo de intercambiadores es necesario utilizar una junta de expansion que
contrarreste la expansion diferencial de la carcasa y los tubos. El segundo contiene un
cabezal estacionario, colocado en el final de la carcasa. Los problemas de expansion
diferencial se solventan empleando un cabezal flotante, o el uso de tubos en “U”. Este
disefio puede ser usado por intercambiadores de un solo paso o de multiples pasos. El
haz de tubos puede removerse desde el extremo del intercambiador, para mantenimiento
y limpieza mecanica (Treybal, 2002; Luyben, 1988; Walas, 1990).

En la figura 1.3 puede observarse el esquema de un intercambiador de tubos y coraza
(Kyle, 2001; Incropera, 1996; Ludwig, 2001; TEMA, 1990).

Figura 1.3 Intercambiadores de calor de tubos y coraza.
Intercambiadores de calor de espiral.

El intercambiador de calor de espiral, también Ilamado intercambiador de calor de
placas en espiral, estd compuesto por dos placas metalicas enrolladas en forma de
espiral, soldadas, formando canales, como se muestra en la figura 1.4 dos cubiertas y
juntas son usadas para sellar los canales de flujo, los cuales no estan cerrados por
soldadura. La construccion del intercambiador permite el acceso para la inspeccion y
mantenimiento de ambos lados del mismo, debido a que las cubiertas son removibles.
Los intercambiadores de disefio en espiral permiten altas temperaturas de trabajo y
pueden ser utilizados en servicios altamente sucios debido a la accion limpiadora del

patron de flujo. Son empleados en servicios de liquido-liquido, suspensiones,
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enfriamiento de gas, como condensadores, rehervidores, y calentadores de gas. Pueden
estar dispuestos vertical u horizontalmente. Entre otras ventajas de estos
intercambiadores se pueden mencionar: una alta transferencia de calor por volumen,
completo acceso para inspeccion y un espacio requerido reducido en comparacion con

intercambiadores de carcasa y tubos (Holman J.P, 1991; Ludwig, 2001).

Figura 1.4 Intercambiador de calor tipo Espiral
Intercambiadores de calor de placas.

Los intercambiadores de placas consisten en un namero de canales de flujo paralelos,
formados por placas de metal adyacentes que pueden estar soldadas o separadas por
juntas alrededor del perimetro de cada placa. Las placas pueden ser de una variedad de
metales pero tipicamente se emplea acero inoxidable. En el proceso de fabricacion se
presionan las placas para darles formas corrugadas. Las formas corrugadas de las placas
son diferentes para cada tipo de placa y para cada fabricante. Pueden ser disefiados para
flujo en contracorriente verdadero debido a que el flujo caliente y frio pasan a través de

canales adyacentes en toda la longitud del intercambiador de calor.

En la figura 1.5 se muestra un intercambiador de calor de placas. El ensamblaje de estos
equipos facilita la limpieza mecénica y permite la adicion o remocion de platos para
aumentar o disminuir el area de transferencia del intercambiador. (Ludwig, 2001; Walas
1990; Kyle, 2001).

Figura 1.5 Intercambiador de calor de placas.
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HORNOS.

Los hornos son equipos industriales en los que se entrega el calor generado por la
oxidacion de un combustible a una carga de crudo que circula por dentro de unos tubos

de una manera similar a una caldera (Holman, 1998; Incropera, 1996). .

Los primeros hornos empleados en la industria petrolera se inspiraron en las calderas
cilindricas horizontales de destilacion de alcohol y licores, que eran calentados por las
Ilamas de un hogar, con una muy mala transmision de calor, lo que dafiaba, por
recalentamiento, la porcion del cilindro que estaba directamente expuesto a la misma,

ademas de producir depdsitos de coque debido a la descomposicién del crudo.

Posteriormente instalacion con "tubos de humos" que atravesaban al cuerpo cilindrico
en direccion de su eje, como en ciertos tipos de calderas, mejor6 notablemente su

operacion, incrementando a la vez su capacidad de produccion.

La elaboracion de crudos emulsificados con mucha agua, que producian abundante
espuma, llevo a intentar, en pequefia escala el empleo de hornos tubulares, en los que el
crudo circulaba por un serpentin calentado directamente por las llamas del hogar. El
éxito obtenido condujo a instalaciones cada vez mayores, generandose asi el horno
tubular caracteristico de la industria petrolera actual. Este cambio acelero la
introduccién de los procesos de cracking térmico, que exigio el uso de equipos que
pudieran resistir mayores presiones y altas temperaturas que las utilizadas hasta

entonces. Procesos que se los pudieron lograr con hornos tubulares.

(ETE LI R L)
FEERERENRREN

Figura 1.6 Hornos tubulares.
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Los hornos tubulares se distinguen dos secciones de calentamiento, claramente
diferenciadas, una seccion de radiacion y una seccion de conveccion, segun cudl sea la
forma de calentamiento predominante, como transicidn entre ambas, existe cominmente
una pantalla de radiacion (Shield), constituida por unos pocos tubos colocados antes de

la seccidn de conveccion, que reciben calor tanto por radiacién como por conveccion.

Para efectuar y controlar la combustion, los hornos estan provistos de quemadores con
sus respectivos registros de aire, de un damper para regular el tiraje dentro del horno y
de una cdmara de combustion o caja de fuego, que es el espacio donde se produce la

combustion como se muestra en la figura 1.7, segun Ref. (Refineria El Palito, 2008)

. -ﬁ-"- Registro de
' Aire Secundario

R, s Registro de
i / Aire Primario

i - Piloto

Figura 1.7 Quemadores de Fuel — Gas.
1.7 Aspectos basicos sobre simulacion.

La necesidad de nuevos productos, asi como, una nueva cultura del cuidado del medio
ambiente, del ahorro y optimizacion de energia, el uso racionalizado de combustibles,
etcétera hace necesario que la ingenieria quimica busque alternativas economicas y
factibles para la solucion de estos nuevos retos. (Chung, 2003; Martinez, 2000; Scenna,
1999; Luyben, 1990; Torres, 2002)
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La simulacion de procesos es una herramienta eficaz y efectiva para el andlisis, la
sintesis y la optimizacion de proceso, lo que ayuda proponer las diferentes alternativas

para resolver estos retos modernos.

El desarrollo de simuladores de procesos a nivel mundial se ha desenvuelto a pasos

agigantados. Principalmente debido a tres aspectos;

a) Computadoras con procesadores de mayor velocidad, interfaces graficas que facilitan

el manejo de graficos, almacenamiento de gran cantidad de datos.

b) Lenguajes de programacion estructurados que facilitan que con pocas sentencias se
realicen de forma més eficiente la solucion de sistemas de ecuaciones y la misma

simulacion.

c) El calculo de propiedades de mezclas y componentes con menor desviacion de los

datos obtenidos experimentalmente.
1.7.1 Softwares utilizados en la simulacioén:
Simulador PRO-I11 versién 8.1

Pro-I1 con Provision es un programa de simulacién de procesos en estado estacionario
disefiado por la empresa Simulation Sciences, muy utilizado en la industria del gas

natural, refinacidn de petréleo, 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
termodinamicas 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, realizar calculos hidraulicos en unidades de operacion y
tuberias y evaluar las condiciones y restricciones operacionales de equipos que incluyen
intercambiadores de calor (rigurosos o no), mezcladores, columnas (despojadoras,
fraccionadores, de extraccion), reactores, compresores, bombas, tambores flash,
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separadores trifasicos, ciclones, cristalizadores, 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 para
lograr los cambios en el comportamiento que sufre el proceso, sin necesidad de
interferir con la actividad de la planta. Para simular un proceso es importante hacer una
buena seleccién del método termodinamico a utilizar, dentro de éstos existen diferentes

tipos que se dan a continuacion en el siguiente epigrafe.

1.8 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 termodindmicas (entalpias, entropias) y constantes de equilibrio (liquido-
vapor ¢ liquido-liquido). Estimar con certeza estas propiedades permitira la resolucién

rigurosa de los algoritmos de célculos de las diversas operaciones unitarias.

Pro-11 con Provision dispone de una gran diversidad de métodos termodinamicos para la
estimacion de equilibrios de fases y propiedades (termodinamicas, fisicas, de transporte,
etc.) como lo son: Soave-Redlich-Kwong (SRK), Peng-Robinson (PR), Grayson-Streed
(GS) y Braun K10 (BK10).

A continuacion se presentan ciertas caracteristicas de los métodos utilizados:

1. Peng - Robinson (P-R):

La ecuacién de Peng — Robinson 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 — Robinson es seleccionada. Se aplica para producir

resultados razonables en los mismos sistemas en los cuales se emplea el modelo Soave

Pagina 22



Capitulo I: Fundamentos Teodricos

— 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 — 1200 °F.

2. Grayson — Streed (G-S):

La correlacion de Grayson — Streed usa la formulacion original de Chao — Seader.
Proporciona excelentes resultados para hidrocarburos livianos y medios y es bueno en
simulaciones donde existen despropanizadoras, desbutanizadoras y desisobutanizadoras.
En el programa PRO Il, los coeficientes especiales para N2, CO2 y H2S son
incorporados en el programa. Los limites de trabajo para esta correlacion son: [Keyword

Input
Presion: menor que 3000 psia.

Temperatura: 0 — 800 °F (-20 a 450 °C) En el simulador PROII con PROVISION,
cuando es seleccionado el sistema termodinamico (GS) para llevar a cabo la simulacion,

son asumidos los siguientes métodos para calcular las propiedades:

» Meétodo de Grayson — Streed (GS), para el calculo de los valores de la
constante de vaporizacion en el equilibrio (K).

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

» Meétodo 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.

3. Braun K-10 (BK10):

El método termodindmico 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:
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Presién: 0 — 100 Psia.

Temperatura: 100 — 1600°F.

Composicion: C6 y mayores.

En el

simulador PROIl con PROVISION, cuando es seleccionado el sistema

termodindmico (BK10) para llevar a cabo la simulacién, 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 célculo de la densidad del vapor.

1.9 Conclusiones parciales I.

1.

El estudio realizado sobre los procesos de destilacion atmosférica y al vacio
permite definir que la temperatura a la entrada de la torre es uno de los
parametros a controlar en la unidad de vacio.

El andlisis bibliografico relacionado con el disefio de torres en la unidad de
vacio nos arrojo que las torres de empaques permiten lograr mayor eficiencia en
la separacion de los productos y menor caida de presion.

El simulador de PROII es adecuado para simular los procesos de destilacion

dentro de refinerias de petroleo.
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CAPITULO II: MATERIALES Y METODOS.

En este capitulo se realiza una descripcion de los métodos utilizados para determinar la
problematica, del caso de estudio (planta de la unidad de vacio), ademas de una
explicacion detallada de la metodologia a seguir para la obtencion del modelo de
simulacion que representa dicha planta y de las herramientas de analisis de costos que se
utilizan para ello, teniendo en cuenta los criterios expuestos en las bases de disefio del
proyectista, los procesos basicos y requerimientos, la flexibilidad en operacion, las
condiciones en los limites de bateria, los cortes de los productos y puntos de TBP
definidos en el estudio de visualizacion y la fase de disefio conceptual, los PFD y P1&D
y del balance de materiales realizado durante la fase de reactivacion por la (compafiia
TIVENCA, 2007).

2.1. Descripcion del caso de estudio.

La Unidad de destilacion al vacio se va a disefiar para procesar 29.000 BPSD de crudo

reducido (14.36 °API), como se muestra en el Anexo I1.
La misma la componen las siguientes secciones:

» Seccion de destilacion al vacio.

» Seccién de generacion de vapor.
El proposito de la unidad de destilacion al vacio (VDU - Unidad 116) es fraccionar el
residuo atmosferico, proveniente de la unidad de destilacion atmosférica (ADU1-
Seccion 100), al disminuir la presion de trabajo hasta alcanzar presiones absolutas de
40 mm Hg en la zona de carga de la columna, donde se separan en los siguientes cortes
0 productos.

» Gasoil ultra ligero de vacio (LLVGO). (350-370) °C a Unidad de GH2.

» Gasoil Ligero de vacio (LVGO). (370-450) °C a Unidad de HCK.

» Gasoil Pesado de vacio (HVGO). (450-530) °C a Unidad de HCK.

» Residuo de vacio (VR). (+530) °C a Unidad del DCU.

El residuo atmosférico procedente de la unidad existente ADU1 a 130 ° C es alimentado
a VDUL1 en el tambor de alimentacion (D-116-008). La presién en el mismo se logra

con un sistema de control de rango partido que utiliza gas combustible como un medio
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de inertizacion. En el caso de falta de alimentacion caliente desde ADUL, la unidad de

VDU también puede ser alimentado con residuo atmosférico proveniente de tanques.

En este caso, el residuo atmosférico desde tanque antes de ser enviado al tambor
alimentador es calentado desde 90 ° C hasta 174 ° C por el calentador de residuo

atmosférico de vapor de media presion (E-116-011).

Desde el tambor alimentador el residuo atmosférico es bombeado al tren de
precalentamiento por las bombas de carga (P-116-011 A/B) con un flujo constante. Es
pre-calentado a través del intercambiador residuo atmosférico/ gasoil pesado de vacio
PA (E-116-001 A/B) y el intercambiador residuo atmosférico/residuo de vacio de
enfriamiento (E-116-006) y luego es dirigido al horno de vacio (F-116-011). La
alimentacién de la columna de vacio sale del horno a 404° C, un flujo de vapor de
media presion controlado es inyectado en cada pase del horno para mantener suficiente
velocidad y minimizar la formacion de coque. (Tasa total de vapor: 1180 kg/h). El
horno puede ser alimentado de gas combustible o fuel oil. Un sistema precalentador de
aire se proporciona para aumentar la eficiencia del combustible. La columna de vacio
opera a 40 mm Hg (presion de la parte superior). El vacio es mantenido por un sistema

de eyectores de dos etapas mas una bomba de anillo liquido en serie.

La columna de vacio tiene una seccion de bandejas de despojamiento y cinco secciones
diferentes de lechos, provisto de tres circuitos de bombeo que permiten la recuperacion

de calor.

La seccion de LLVGO, en la seccion superior de la columna de vacio, consta de 2
lechos LLVGO bombeo PA vy el producto se retira de la bandeja de chimenea por
debajo de la cama por las bombas LLVGO PA (P-116-002 A/B).Una fraccién de este
Liquido se recicla bajo un control de flujo hacia el segundo lecho como reflujo
caliente, después de ser pasado a través del filtro inferior LLVGO (V-116-006 A/B). La
parte restante de LLVVGO, después de haber sido enfriado a través del enfriador (A-116-
001), se envia de nuevo a la torre de vacio como LLVGO PA, pasando por el filtro V-
116-001 A/B.

Durante la operacion normal el 80% de LLVGO del total producido se envia caliente

para la unidad GH2 a 9,0 kg/cm2 (g) y 86 ° C, mientras que el producto restante,
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después de haber sido enfriado en el enfriador-Il (A-116-003), se envia a
almacenamiento a 5,0 kg/cm2 (g) y 45 °C.

El gasoil ligero de vacio se retira desde la seccion de fraccionamiento LLVGO / LVGO
de la columna de vacio. EI LVGO PA y los productos son enviados desde el plato
chimenea por debajo del tercer plato por las bombas (P-116-001 A/B)

La seccion HVGO condensa petroleo pesado en el fraccionamiento LVGOIHVGO de la
columna de vacio Liquido, el HVGO se bombea fuera de la bandeja de chimenea por
debajo de la cama por las bombas HVGO (P-116-003 A/B).

Parte de esta corriente, después de ser filtrada en el filtro de la bomba HVGO de Down
(V-116-004 A/B), se recicla a la seccion de aceite de lavado (cama 5) bajo el control de
flujo como un reflujo caliente. La bomba-alrededor HVGO se envia al tren vacio
precalentamiento de alimentacion (E-116-001 A/B), luego se filtra a través de la HVGO
PA filtro V-116-003 de A/B, se mezcla con el reflujo LVGO caliente y enviado de
vuelta a la columna Producto HVGO se enfria por el calentamiento del producto
BFW/HVGO Intercambiador-1 (E-116-009) y por BFW / HVGO producto de
precalentamiento (E-116-008), entonces el 80% del producto total se dirige caliente para
HCK Unidad de 9,0 kg/cm2 (g) y 175° C. El resto de productos HVGO se envia a
almacenamiento luego de enfriarse a 80 ° C en el enfriador (E-116-007 A/B). El
diagrama de flujo simplificado de una planta de destilacion al vacio se muestra como se

representa en la figura 2.1.

- Wapor

Gasoleo Liviano

Crudo Reducido It Gasoleo Pesado
proveniente de la

uDP

Petrdleo Industrial

Asfalto

Figura 2.1 Diagrama de flujo simplificado de una planta de destilacion al

vacio.

Pagina 27



Capitulo Il: Materiales y Métodos

2.2 Metodologias para la simulacién del caso de estudio.

Para la metodologia a seguir en la simulacion del caso de estudio es necesario tener en

cuenta varios pasos a seguir como se muestran en el epigrafe siguiente:
2.2.1 Pasos a seguir en la simulacion

1. Confeccionar el diagrama de flujo de informacion:_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 informacién (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 informacién que fluye entre ellos.

Los diagramas de flujo se transforman en diagramas de flujo de informacién (DFI)
para la simulacion del proceso, teniendo en cuenta la cantidad de moddulos que

representa una operacion o proceso.

» La informacion fluye de un médulo a otro a través de las corrientes de materia.

» La confeccion del diagrama de flujo de informacion se realiza facilmente
siguiendo de cerca el diagrama de flujo del proceso.

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

» Varios equipos pueden ser simulados con un solo modulo.

De esta forma se conforma el diagrama de flujo de forma secuencial que va a

representar en nuestro simulador de procesos el esquema real de procesamiento.

2. Definir los componentes en su sistema. La seleccion de los componentes del sistema

permite adicionar los componentes puros de nuestro sistema con sus propiedades

fisicas asociadas.

Es mejor ordenar los componentes en el orden de volatilidad, empezando con el
componente mas ligero. Definiendo el agua como el primer componente en los sistemas
de hidrocarburos/agua, luego se suministran los datos de los hidrocarburos. En la

siguiente tabla 2.1 se definen los componentes puros de la corriente de entrada.
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Tabla 2.1 Componentes de la corriente de entrada.

Componentes puros Peso molecular
Metano 16.0428
Etano 30.0696
Propano 44,0965
Iso-butano 58.1234
Para-butano 58.1234
Iso-pentano 78.1533
Pentano 72.1503
H,S 34.0819
H,0O 18.0853
Air 28.9505

Una vez definidos los componentes puros, la caracterizacion de los petroleos crudos se
obtiene a través de analisis de laboratorio donde se destila el crudo reducido para
obtener a diferentes % de destilacion la temperatura correspondiente a ese punto,
ademas se determinan propiedades fisico-quimicas a diferentes cortes seleccionados
todo esto conforma un assay. Con esta informacion PRO/II genera una serie de pseudo
componentes a partir de los antes mencionados de las corrientes de crudos y los coloca
al final de la lista de componentes. Esta informacion se usa por PRO/II para producir
uno o mas juegos de pseudo componentes para representar la composicion de cada

corriente (Compaiiia Invensys Simsic- Esscor.1996).

3. Seleccionar el método termodindmico.

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

tipo de proceso tecnologico en cuestion y/o los componentes del sistema.

Para realizar la simulacién de la unidad 116 (destilacion al vacio) del proyecto
expansion de la refineria de Cienfuegos se selecciona el modelo termodinamico Braun
K10 que es el método recomendado por las normas de PDVSA para las unidades
destilacion a presiones de vacio. EI método termodindmico Braun K-10 (BK10), es

utilizado en simulaciones de condiciones de proceso en la refinacion de hidrocarburos
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pesados a bajas presiones, es ideal para columnas de destilacion al vacio. Posee los

siguientes rangos de aplicacion:
Presion: 0 — 100 Psia. Temperatura: 100 — 1600°F, Composicion: C6 y mayores.
La seleccion del método Braun K10 se realiza como se muestra en el Anexo # Il1.

4. Suministrar datos para las corrientes.

Aqui se debe proporcionar las condiciones térmicas, los flujos, y composiciones para
todas las corrientes de alimentacién del proceso. El resto de las corrientes son

calculadas en la medida que se implementan los médulos en el simulador.

Las corrientes de entrada pueden definirse a partir de ensayos de laboratorio.
Tipicamente, tales ensayos consistirian en datos de la destilacién (TBP, ASTM), datos
de gravedad especifica (valor promedio del corte y posiblemente una curva de
gravedad), y opcionalmente 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, etc. En este estudio las corrientes se definen por la
informacion que reporta la simulacion de la planta de destilacion atmosférica, por lo que

no hay gastos por reactivos, ni otros consumos en el laboratorio.

A continuacién se muestra en una ventana (Tabla 2.2 de datos de la corriente de
entrada, donde se destila el crudo reducido para obtener a diferentes % de destilacion

la temperatura correspondiente.

Tabla 2.2 Ensayo del crudo reducido (Assay).

Hels

#ssaw data for stream 27 = [= ppp—— 5 TerheooiiTS
Dristillation D11E0 B asis = Dristilled
- . o
2 Trus Boiling Point = Liguid “olume = p:" 1 100 =1=.50
" aste

O ASTH DSE o wasiabak ; t = 5. .00 50,40

o S TR D1 1550 FEs =

S ST DEEE Pressur =: 1.0222] kgrom= = 1000 SF= a0
4 =0.00 435.20
s S0.00 S04.30
5 Fo.00 594.50

Girawitu D ata F S0.00 F49.60

o APl Giraseits Secerage: 14 350 = |5.00 S22 B0

2 Specific Grawits El 95.00 S0E5. 30

3w atson K-Factor [ Gravie Curce... | 10 ]

e Coaree.

Additional D ata

b olecular Wweight. .. 11 Fefinen: Inspection Properties. .

Lightends. . | User-defined S pecial Propertics. . |

=] Cancel |

Select A5 TR D11 B0 distillation
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En la siguiente Tabla 2.3 se muestra la composicion del crudo reducido que entra a la

unidad de vacio.

Tabla 2.3 Composicién del crudo reducido.

COMPOSICION u/M FUEL-OIL
FLUJO m3/h 198
DENSIDAD t/ m3 0.9701
AZUFRE % 1.944
NITROGENO ppm 4361
VISCOSIDAD38°C Cst 765
HIERRRO PPM 6.1
VANADIO PPM 129
NIQUEL PPM 30
TEMPERATURTA |°C 214
PRESION kg/lcm?® 4
TAN mgKOH/g 0.31

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.

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
0 usarse mas de una vez en un mismo diagrama. Un modelo es un elemento individual
del diagrama de flujo. Cada modelo contiene parametros 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.
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Una planta de destilacion al vacio estd compuesta por varias unidades o modulos:

Bombas (PUMP).

Intercambiador de calor (HEAT EXCHANGER).
Horno (FIRED HEATERS).

Torre de destilacion (COLUMN).

YV V VYV V

MODULO PUMP:

La Unidad PUMP es usado para incrementar la presion de una corriente liquida. En
funcién de la informacion recibida, el modulo calculard la presién desconocida, la
temperatura, la potencia necesaria y la eficiencia de la bomba. Los calculos se basan en
la ecuacion de potencia de una bomba estdndar usando la elevacion de la presion, el

flujo de liquido y la densidad de la sustancia.

Potencia requerida PSALIDA- PENTRADA x F

Potencia requerida = £sdida ‘pp‘?""“d“ )X F, (Ec.2.1)

Donde:
F: flujo de liquido; kg/s
p: densidad del liquido; kg/m3

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:

n — l;requerida ideal X100, (EC 22)

requerida real

Donde:

n: eficiencia de la bomba; %
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Combinando las dos ecuaciones, el célculo de la potencia real requerida para PUMP
quedara:

Potencia requerida REAL = Lsalide p‘i;""“d“ ) F (Ec. 2.3)

Si la alimentacién estd completamente definida, se necesitard solo dos variables para

calcular todos los pardmetros desconocidos:

» Presion de salida o caida de presion.
» Eficiencia.

> Potencia de la homba.

Los Parametros aplicables al médulo PUMP son la eficiencia adiabética, la elevacion de
la presion y la potencia de la bomba. Si se especifican las presiones de las corrientes de
entrada y salida, el simulador de procesos calculara la elevacion de la presion y si se le

introduce esta, calculara la presién de salida.
A continuacion se muestra la ventana para la entrada de informacion del modulo pump.

Tabla 2.4 Datos de entrada en el modulo pump

PRO/JII - Pump

Help Overview Status Motes
Unit:  [P-116-011 |  Description: |
Froduct Strean: 27B Thermodunaric Systent: |SHKD1 B
Prezzure Specification
(=) Outlet Pressure: | 1.'-".4EIU| kgdcm® E fliciency:
() Pressure Rize: | B0.00) Percent
() Pressure B atio: |
| ik I Cancel |
E =it the window after zaving all data

Posteriormente se muestra los parametros de cada una de las bombas que intervienen en

el caso de estudio.
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Tabla 2.5 Datos de entrada de informacién para las bomba.

Modulo-Pump | Presiéon de Eficiencia
descarga kg/cm? | %
p-116-011 17.40 60
P-116-003 13.30 70
P-116-004 17.70 70
P-116-001 13.10 70
P-116-002 13.10 70

MODULO HEAT EXCHANGER: Son todos los equipos de transferencia de calor

clasificados en hornos, intercambiadores y enfriadores por aire.

La unidad HEAT EXCHANGER: representa los célculos de balance de materia y
energia de ambos lados del intercambiador. Este modulo 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 o el producto coeficiente por el area.

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

[Feota(HourH in)-Qieak 1-[Frot™ (Hout-Hin)hot-Qioss] =0, (Ec.2.4)

Donde: F- Flujo masico, kg/s; H- Entalpia, kJ/kg; Qleak- Calor de escape, kW;
Qloss — Calor perdido, kW.

Los subindices cold y hot designan a los fluidos frios y calientes, asi como in y out se

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

A continuacion se muestra la ventana de informacién del modulo heat- exchanger con

algunos datos de operacion del intercambiador:
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Tabla 2.6 Datos de entrada en el modulo heat- exchanger.

PROSII - Heat Exchanger

Help O erwisew Status Fotes
Urit:  [E-115-001 | Description: |
Hot Side Cold Side
I FProcess Stream... I Frocess Stream... S pecification. ..
Configuration. ..
Zones Snalpsis .
Freszure Dirop: Fressure Drap:
[ 1.5000] kascm® [ = 3000]| kasfome
T hermodunamic System: T hermodynamic System:
[sRKom - [sRKm ~ oOE ]
Cancel |
E =it the window after zawing all data

En la siguiente tabla se muestra los parametros de cada uno de los intercambiadores del

caso de estudio.

Tabla 2.7 Datos de entrada de informacién para los intercambiadores.

Modulo-Heat- | Caida de presion | Caida de

Exchanger lado caliente | presion lado
kg/cm? Frio, kg/cm?

E-001 1.50 2.30

E-006 2.0 3.90

E-002 0.5 1.0

E-009 0.10 1.0

E-008 0.50 1.0

E-010 0.10 1.0

MODULO 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
quemar gas combustible o fuel. La relacién de craqueo de gas es 100 kg / h por 1000 m3
de residuo atmosférico. Los quemadores seran del tipo bajo Nox, como se indica en la

hoja de datos del horno dado por el licenciante. En la ventana que se muestra a
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continuacion aparecen los pardmetros de entrada del modulo fired heaters, debemos
aclarar que la temperatura a la salida del horno es un parametro fundamental a
introducir.

Tabla 2.8 Datos de entrada del modulo fired heaters.

PRO/II - Heat Exchanger

Help Owverviews Status Motes

LInit: | F-1165-001 | D escrption: |
Hot Side Cold Side

| Frocess Stream... Specification. ..

LItility Stream...

Attach to Colurnn...

Pressure Dirop:

8.5600| kgfocm®

Thermodynamic Sypstemn: Thermodynamic Spstem:
[Er1001 -~ [Er1001 -

Cancel

E =it the windows after zawing all data

En la tabla siguiente se muestra los parametros fundamentales en el horno.

Tabla 2.9 ParAmetros en el horno

— -
Drata Review Window - Heater - "F-116-001° |
Froperty ol Ul rit=

He= Flame F-11 6-001

H= Description

O Litw TE 0586 106 Kool b a1
MTD ="

[Heat Exchangsr Linit -] Copy |

E mit the window without sawing any data

Area radiacion. La efectividad de la transferencia de energia radiante depende de la

cantidad de area refractaria no cubierta por tubos que esta disponible en el horno.

Modulo COLUMN:

El modulo column es una torre o columna empacada con una coraza cilindrica,
equipada con sistemas de alimentacion y distribucion de las fases, cuenta con un lecho
de solidos inertes que constituye el empaque. El fluido menos denso, asciende
usualmente a través del area transversal libre, en tanto que el fluido mas denso se dirige
hacia abajo. Consta de diecisiete etapas de intercambios tedricas. Ademas consta de 5

de empaques, 4 platos de extraccion y 5 platos de despojamiento. Como primer dato a
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introducir en este modulo es el nimero de etapas tedricas de la columna, donde el
primer plato corresponde al condensador de tope y el dltimo al rehervidor de fondo.
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.

Tabla 2.10 Datos de entrada del modulo column.

PROSII - Colummn

Help O wrerwiews Status Motes

Pressure Condenser___ LI rik: | T-11&-001 |
Profile_ _.

D escrption:

Feﬁds — | — 1 Heatelé anld
an fa——— oolers .

Products___ Toein o= Murnber of Stages: | 1 7|
Hydrauhicss — MHumber of lterations: | 3D|
Convergence Packing — ] Irmtial
Data__. Estimates___ A lgorithirm: Calculated Phases:

¥
Tra
Effi“t’:iencie = [ Inside-Owut | ~ | ["wrapor-Liguid |~

Thermo - . || Pumparcunds
dynamic |
Systems.___

Performance [ Print Options. .. 1
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6. Ejecutar la simulacion del proceso.

El simulador PRO/II usa cddigos coloridos para permitir saber cuando se ha
proporcionado la informacion 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.

ElI 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? ;Cémo son los resultados obtenidos comparados con los

datos de la planta? ¢Las diferencias pueden reconciliarse? ;Se necesitan los datos mas
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precisos para una mejor caracterizacion del alimento? ¢El modelo termodindmico

utilizado es adecuado?

2.3 Validacion del modelo de simulacion.

Para realizar la validacion del modelo se llevan a cabo dos pasos:

> Ajuste del caso base.

> Andlisis de sensibilidad del modelo.

El ajuste del caso base: se realiza a partir de la comparacion de cada uno de los cortes
que ofrece el licenciante en la base de disefio con los rendimientos de los cortes
obtenidos en la simulacion del caso de estudio, y se determina el % error mediante la

siguiente férmula:

% Error = Caso Simulado —Caso Base % 100’ (EC. 25)

Caso Base

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

El analisis de sensibilidad del modelo: se realiza variando la temperatura de entrada a
la unidad para observar la respuesta en el consumo de fuel-oil y en el duty del horno del
modelo de simulacion, asumiendo todos los demas parametros constantes, la grafica

debe dar una respuesta logica de como afectan estos cambios al modelo.

2.4 Simulacién del caso problema.

El objetivo de simular el caso problema es comprobar si con las condiciones de
temperatura a la salida de la unidad de destilacion atmosférica que es (130°C), se
alcanza 404°C en la unidad de vacio a la salida del horno y se logra separar el crudo
reducido en la torre en los productos esperados (gasoil ultra ligero de vacio, gasoil
ligero de vacio, gasoil pesado de vacio y residuo de vacio), asi como obtener los
rendimientos esperados en los mismos. En caso de no obtener los resultados deseados se

propone las siguientes alternativas.
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2.5 Alternativas tecnoldgicas que incrementen la temperatura

de disefno a la entrada de la torre en la unidad de vacio.

La temperatura y presion de disefio de los equipos y sistemas de tuberias se define como
la temperatura y presion maxima teniendo en cuenta un factor de seguridad que
depende de las condiciones de trabajo méas criticas o severas. Usualmente se emplea
entre el 10% hasta el 20 %, teniendo en cuenta casos de operaciones alternativas,
alimentaciones variables y fallos del proceso. De igual importancia en el disefio y
especificaciones mecéanicas son la temperatura minima y en algunos casos, otras
temperaturas extremas que pueden ocurrir a vacio o a bajas presiones de operacion.
Como todos estos niveles de temperatura de disefio, minima y de operacion extrema,
tienen una influencia significativa en el disefio mecéanico, en la seleccion del material, y
en la economia de los sistemas considerados, es necesario para los disefiadores tener en
cuenta cada uno de ellos, cuando se especifican las condiciones de disefio.
Considerando estos factores, los disefiadores de proceso deben especificar la
temperatura de disefio (que representa el maximo limite de temperatura), siendo la
critica de exposicion (que representa el limite minimo de temperatura) para todos los
sistemas.

En las alternativas propuestas a continuacion se plantea, mantener los criterios de disefio
del licenciante (TECHNIP) y las propiedades de la corriente de salida de la unidad de
destilacion atmosférica (ADUL), definida en la fase de disefio conceptual.

2.5.1 Alternativas que se proponen estudiar para incrementar la

temperatura son:

A continuacion se presentan las alternativas para incrementar la temperatura por

encima de 404°C a la entrada de la torre en la unidad de vacio.

1. Instalar un intercambiador de calor, utilizando vapor de media presion como
medio de calentamiento, para elevar la temperatura del residuo atmosférico a la
entrada de la unidad de vacio.

2. Incrementar la temperatura del residuo atmosférico hasta el valor adecuado para
el disefio aprovechando la energia de los cortes laterales de torre.

3. Incrementar la capacidad en el horno para alcanzar la temperatura adecuada a la

entrada de la torre de la unidad de vacio.
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Criterios de disefio propuesto por el licenciante que se deben mantener:

>

La relacion de vapor se mantendra a la parte inferior de la torre de vacio (48
kg/m3 minimo).

La temperatura de salida del horno no debe exceder de 413°C.

La razén de lavado minimo es de 0,8 m3/h/m2 que se utilizara para el disefio

de la torre de vacio.

El estudio de estas alternativas se realiza a través del simulador PRO Il ver 8.1

2.5.2 Simulacion de las alternativas.

En el método a seguir para la simulacion de las alternativas es necesario tener en cuenta

varios aspectos como se muestran en el epigrafe siguiente:

1" Alternativa:

Para el disefio del intercambiador se realizan varios pasos que permiten obtener los

datos que conforman la informacion de entrada al simulador.

1.

Comprobar el BALANCE DE ENERGIA, hemos de conocer las condiciones
del procesamiento, caudales, temperaturas, presiones, propiedades fisicas de los
fluidos.

Asignar las corrientes al tubo y carcasa.

Dibujar los diagramas térmicos.

Determinar el nimero de intercambiadores en serie, en paralelo. EI método
utilizado para seleccionar el nimero de intercambiadores es prueba y error

Los valores corregidos de la diferencia media de temperaturas (LMTD).
Seleccionar el diametro, espesor, material, longitud y configuracion de los
tubos. Los espesores de tubos estan dados segun BWG (Birmingham Wire
Gauge, 1884) y se determinan por la presion de trabajo y el sobreespesor de
corrosion, segun se muestra en la tabla del Anexo IV. Los valores tipicos son
16 6 18 para Laton y 12, 13 6 14 para acero al carbono. La configuracion de los
tubos puede ser cuadrada, cuadrada girada 90° o triangular. La cuadrada se
utiliza por facilidad de limpieza mecanica y el arreglo triangular es el
seleccionado para un factor de ensuciamiento de 0,0004 o menor, se prefiere el
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uso de los arreglos triangulares de 30°, suponiendo que la suciedad acumulada
se pueda limpiar con quimicos, en el Anexo V se muestra su seleccion. Ademas
un intercambiador con arreglo triangular cuesta menos por metro y transfiere
mas calor por metro cuadrado que uno con arreglo de tubo cuadrado a 90° 6 45°
segun la (TEMA, 1990).

7. Estimar los coeficientes de pelicula y de suciedad. Calcular los coeficientes
globales de transmision de calor. En el Anexo VI se muestra la figura 24 y 25 de
las paginas 939y 940 (Kern, 1999).

8. Calcular la superficie de intercambio estimada.

Se calcula la Superficie necesaria para el intercambio (Ao) se obtiene de la siguiente

férmula;

. Q
A, = —UDxLMTD, (Ec. 2.6)
Donde:

Se adquieren los datos LMTD y Up del simulador.

El valor del area calculada se compara por los rangos establecidos en la tema y se toma

el valor exacto, con este valor se obtiene el costo de equipo.

El valor obtenido del coeficiente de transferencia de calor se compara con los datos por

norma en la tabla (Kern, 1999).

El nimero de tubos por celda simple sera:

Ao

S LN (Ec. 2.7)
Donde:
Ns- el numero de celdas
El calor involucrado en el proceso se define a partir de la ecuacion.
Qg- mxcpxAT (Ec. 2.8)
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Donde:

m: El flujo de la corriente de entrada del crudo reducido, kg/h.

Cp: La capacidad calorifica del crudo reducido, Kcal/kgx°C, el valor es obtenido en el
(kern, 1999).

AT: La diferencia de temperatura de la corriente de salida menos la corriente de entrada,
°C.

El vapor que se utiliza para calentar el crudo reducido es de media presion, obtenido en
el mismo proceso de destilacion al vacio, al enfriar los cortes con agua se produce
vapor, por lo que no es necesario traerlo de otra unidad, se tiene en cuenta el consumo

en los costos auxiliares.

Para determinar la temperatura en la corriente de salida (liquido-condensado), se
considera que el calor cedido es igual al calor ganado y que no existen perdidas por la

formula siguiente:

Q ganado por el fluido frio (crudo reducido)- Qcedido por el fluido caliente (vapor de

media).

Segun la ecuacion (2.8) se tiene que:

Qg= mxcpx (T1-T2) (Ec. 2.9)

T2=T1- Qg/ (mxcp)

Se compara el valor calculado de la temperatura en el liquido condensado con el valor
obtenido en el simulador y se compara el coeficiente de transferencia de calor obtenido
por el simulador con los valores normados por tabla del Kern pag. 934 y se determina

el % error, si es menor del 10% en ambos casos.

Para la seleccion de los materiales del intercambiador segun la norma (API, 571), el
material para los tubos debe ser 5Cr-1/2 Mo y acero al carbono para el Shell con 3 mm
de sobre espesor. Los mismos presentan buen comportamiento ante los mecanismos de

corrosién que pueden aparecer durante el proceso.
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Para simular el intercambiador se utiliza un modelo riguroso de un intercambiador de

calor a través del Modulo del intercambiador de calor riguroso:

Modulo del intercambiador de calor riguroso:

Se debe introducir el tipo de calculo deseado para este equipo (evaluacién - prediccion,
flujo de calor fijo, temperatura de salida de los tubos y temperatura de salida de la

coraza). EI nimero 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 clasificacion
de la norma TEMA, que aparecen en el Anexo VI, para este caso es tipo AES clase R.
Para los deflectores se define el tipo y el porciento del corte entre otros datos. Los tubos
se caracterizan a través de su didmetro externo e interno, su longitud y el arreglo. En la

ventana siguiente se muestra los parametros de entrada de un intercambiador riguroso.

Tabla 2.11 Datos de entrada del modulo intercambiador riguroso.

= B
10 R e cxrroc S S &

Help Overview  Status Mates
Unit: |E3 | Description: |

Calculation Type Overall Configuration

IHating [Predictive) | '] Mumber of Tubes/Shell: I:I
Arearshel: [ Jm
Shell Inzide Diameter: 290,00 mm

Simulation Madel PlDl:Elit_tls fThermo._. Configuration. .. Tubes._.

@ Usze PRO/I —— —,

] Baffles_ .. —

= Ues TR | e Film Coelficients. . Pressure Drop..
1 1 1
g I-'-' Materials.__ Print Options. __ MNozzles .. '-!

0k Cancel

E =it the window after saving all data

El costo del intercambiador se determina con el valor del &rea que se obtiene en el

simulador segun (Lyons, Jennifer and White.W, 2002).
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2% Alternativa:

En la segunda alternativa para incrementar la temperatura del residuo atmosférico

hasta el valor adecuado, se hace necesario conectar dos tramos de tuberia:

ler tramo: Se conecta una linea desde el limite de bateria (tanques de residuo
atmosférico) hasta los intercambiadores (E-002 y E-009), donde se aprovecha la

energia de los cortes laterales de torre, para calentar el residuo atmosférico.

2do tramo: Se conecta otra linea desde los intercambiadores (E-002 y E-009) hasta el

deposito de almacén de la materia prima (D-101).

La seleccidn de la tuberia se realiza teniendo en cuenta los aspectos técnicos dados por
el contratista Technip —-HQCEC y Cuvenpetrol en el documento Piping Class Summary
and Piping Classes, ademas de los datos ofrecidos en el PID, como se muestra en el
Anexo VII. Para realizar el documento se tuvo en cuenta varias normas ASTM, NACE, APl y

el cddigo ASME. EI material de la tuberia, las valvulas, los codos, las bridas, los esparragos se
selecciona segun ASTM.

3ra Alternativa:

En la tercera alternativa se desea aumentar la capacidad del horno donde se tienen los
datos técnicos (hojas técnicas) y el estimado de costo clase Il dados por el licenciante
Technip-HQCEC para el horno, conformado por dos camaras, con dos quemadores
respectivamente con la funcidn de fuel oil 6 de gas, como se muestra en el Anexo VIII.

Se toma del estimado de costo clase Il el valor del costo del horno y se divide por las
dos secciones ya existentes, se asume como criterio que la cAmara que se desea ampliar

tiene las mismas caracteristicas.

Teniendo en cuenta que para configurar la zona de radiacion de la camara son tantas las
variables que influyen en la definicion de la forma de un horno que es muy dificil

formular una regla, en resumen:

a) Lacamara ha de adaptarse a la configuracién del horno.

b) Los tubos han de ser tan largo como sea razonable.

c) El calor cedido por unidad de volumen ha de ser inferior a 12.000 Btu/ (h-ft%)
para combustible liquido y 16000 para combustible gas.
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d) Los tubos montados en la pared deben estar al menos a 100 mm de la pared

interior 6 1,5 veces el diametro (tomar el mayor).
2.6 Evaluacion Econdmica:

El objetivo de este estudio econdmico es proporcionar los parametros fundamentales
para apoyar, la inversion teniendo en cuenta qué beneficios econdmicos se derivan de la

ejecucion del proyecto a través del costo de inversion.

Este estudio se realiza para calcular los costos que generan la inversion de colocar una u
otra alternativa (intercambiador a la entrada del proceso ¢ un tramo de tuberia, 6
implementar una nueva camara en el horno), para el mismo se tiene en cuenta los costos
directos e indirectos que intervienen en la operacion. Entre los costos se encuentran los
de inversion, los gastos por mantenimiento, los correspondientes a las materias primas,
mano de obra, salarios del personal y costos de los sistemas auxiliares entre ellos,

energia eléctrica, vapor, y fuel-oil.

Los costos de los equipos se actualizan segun la férmula:

Indice Actual

Costo Actual = costo base X (Ec. 2.10)

Indice Base '

Los costos se actualizan para tener un valor méas exacto de los equipos, debido a la

inflacién anual en el mercado.
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CAPITULO lll: RESULTADO Y DISCUSION.

En este capitulo se presentan los resultados que se obtiene al aplicar las metodologias
para la construccion de los diagramas de flujo, basados en el modelo de simulacion del
caso de estudio, que permite evaluar las diferentes alternativas para incrementar la
temperatura de la alimentacion a la torre de vacio y a su vez determinar y definir cuél de
estas alternativas se adecua mas a la solucion del problema de investigacion, ademas se
realiza un estudio econémico calculando los costos en cada alternativa, y asi definir la

alternativa més conveniente.

La obtenciéon del modelo de una planta de destilacion al vacio se realiza segun las

metodologias desarrolladas en el Capitulo Il (Epigrafes 2.2.1).
3.1 Construccion del diagrama de flujo de informacion.

A continuacion se muestra la figura 3.1 el modelo caso de estudio, la obtencién del
diagrama de flujo de informacion permite simular la planta, siendo necesario adicionar
nuevos modulos o equipos al diagrama de flujo de la planta como son bombas, valvulas,
mezcladores de corriente y separadores de corrientes, los cuales no aparecen fisicamente

en el diagrama simplificado mostrado en la fig. 2.1.

Fig. 3.1 Simulacion del modelo caso de estudio.
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3.2 Validacion del modelo.

A continuacion se muestra en la tabla 3.1 los resultados propuestos por el licenciante de
los rendimientos por cortes en la torre de destilacion al vacio y los obtenidos en el
modelo caso base simulado.

Tabla 3.1 Resultados por cortes en la torre de vacio.

Productos, kg/h | Licenciante Simulador % error
LLVGO 10128 10265 1.35
LVGO 45413 44753 1.45
HVGO 43475 42690 1.8
Vacum-Residue | 86914 88957 2.35

Anadlisis de resultado:

En la tabla que se muestra se comparan los resultados en cuanto a flujo masico de
producto en cada corte de la torre, y el modelo base, en el mismo se logra obtener
valores muy cercanos a los esperados por el disefio, con un porciento de error menor al

10%, ajustandose al modelo obtenido.
3.2.1 Analisis de sensibilidad.

En este acapite se analiza la sensibilidad de la variable (temperatura de entrada) del
residuo atmosférico (graficamente), al ir aumentando su valor en el modelo caso de
estudio simulado para obtener respuesta en el consumo de fuel-oil y respuesta en el

valor del duty en el horno, como aparece en la siguiente

Tabla 3.2 Datos de entrada

Temp de ent°C | Cons - Fuel kg/h | Duty MKcal/h
214 2075 17.92
219 2011 17,32
230 1868 16,14
236 1789 15,46
240 1736 14,99
245 1670 14,42
250 1603 13,85
255 1535 13,26
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En las graficas que aparecen a continuacion se muestra la sensibilidad en el proceso, al

variar la temperatura a la entrada de la unidad de destilacion atmosférica.
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Fig. 3.2 Temperatura de entrada vs Consumo de fuel-oil en el horno.
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Fig. 3.3 Temperatura de entrada vs Duty en el horno.
Anélisis de los resultados

En las graficas se observa que al realizar incrementos en la temperatura de entrada de la
unidad de destilacion al vacio se verifica como afectan los cambios al modelo en el
consumo de fuel-oil y en el duty del horno dejando los demas parametros constantes, la
respuesta del andlisis de sensibilidad se ajusta de forma logica y lineal, ademas se
distingue que el consumo de fuel-oil en el horno comienza a disminuir, asi también la

transferencia de calor disminuye de forma lineal, manteniéndose constante la eficiencia
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en el horno, disminuyendo por ende los valores en los portadores energéticos, lo cual

nos permite tomar decisiones desde el punto de vista econémico para apoyar el modelo.

Este estudio nos permite concluir que el modelo construido se ajusta adecuadamente a
la propuesta de disefio de la planta de destilacién al vacio y por tanto puede ser utilizado

para el estudio de alternativas que incrementen la temperatura a la entrada de la unidad.
3.3 Simulacion del caso problema

En la simulacion del caso problema se ha tomado la temperatura real de salida de la
planta de destilacion atmosférica (130°C), para separar los productos en la torre, se
toma ademas el valor del duty (Calor Transferido) constante y se disminuye el inyecto
al 66% de la capacidad, para lograr alcanzar la temperatura de entrada a la torre y que
se produzca la destilacion o separacion del crudo reducido.

En la siguiente figura 3.4 se muestra la simulacion del caso problema con el inyecto al
60% a 130°C.
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Fig. 3.4 Simulacion del caso problema.

En la simulacion del caso problema se usan los mismos modulos del modelo no se
realiza ninguna variacion de las unidades tan solo se modifican parametros
operacionales. En la tabla 3.3 aparecen los datos de los productos obtenidos en kg/h al

simular el caso problemay el caso base.
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Tabla 3.3 Andlisis de los rendimientos.

Total

(Caso base -Caso
Productos Kg/h Caso base | Caso Problema prob.)
LLVGO 10265 7301
LVGO 44753 29798
HVGO 42690 28811
Subtotal 97708 65910 31798
Vacuum residue 88957 59009 29948
Total (dejados de producir) | 186665 124919 61746

Analisis de resultados

En la tabla que se muestra se comparan los resultados en cuanto a flujo masico de
producto en cada corte de la torre, del siguiente analisis se concluye que al disminuir el
inyecto al 60% de la capacidad total de la planta se dejaron de producir 61746 kg/h de
producto, donde 31798 kg/h son gas oil que tienen alto valor en el mercado actual en el
mundo del petréleo y sus derivados, por otra parte se dejo de producir 29948 kg/h de
residuo de vacio que en la fabricacion de bitumen y asfalto representa una pérdida

comercial.

Por tanto después de este analisis se concluye que no se puede trabajar el proceso
partiendo de la temperatura real que tiene hoy la salida de destilacion atmosferica,
haciéndose necesario, hacer un estudio y evaluar diferentes alternativas, tanto con el uso
del simulador para ver su respuesta, como el impacto econémico para definir cual es la

mas conveniente financieramente.
3.4 Evaluacion técnica de las diferentes alternativas

Para evaluar las diferentes alternativas se parte del caso base que por condiciones de
disefio se considera que la temperatura del crudo reducido a la entrada de la unidad de
vacio es de 214°C, y a la entrada de la torre 404°C, estos valores se toman del balance
de material realizado durante la etapa de reactivacion, sin embargo realmente a la salida
de la unidad de destilacion atmosférica la temperatura es de 130°C (entrada a la unidad
de vacio), por lo que es necesario incrementar dicha temperatura para mantener el

criterio del disefio y obtener el mismo rendimiento en la torre.
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3.4.1 1" alternativa

En la alternativa a simular se instala un intercambiador de calor al inicio del proceso,
utilizando vapor de media y baja presion proveniente de los intercambiadores E-102 y
E-108, que intercambian los cortes laterales con agua, para enfriarse y producir vapor
de media y baja presion.

A continuacion se muestra el modelo de simulacion de la 1 alternativa en la figura 3.5

que se afiade un intercambiador del tipo riguroso.

Fig. 3.5 Simulacion casol.

En la figura 3.5 se observa el modelo obtenido en el caso 1, donde se adiciona al
proceso un intercambiador riguroso que para su disefio y seleccidn, se realiza a partir
de la metodologia como se muestra en el (kern,1999), la norma (TEMA, 1999) y del
balance de energia.

A continuacion se muestra en las tablas 3.4 y 3.5 la seleccion realizada de algunos de

los parametros del intercambiador riguroso.
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Tabla 3.4 Crudo reducido

Parametros U/M Lado Tubo
Temperatura entrada °C 130
Temperatura salida °C 214

Presion de entrada Kg/cm2 5

Presion de salida Kg/cm2 4

Longitud tubos m 6.096

Material 5 Cromo %2 Mo
Diametro de tubos mm 19.05

Pitch mm 25.40

Factor de ensuciamiento m2 °C W 0,0004

Caida de presion Kg/cm2 1.0

Tabla 3.5 Vapor.

Parametros U/M Lado Shell
Temperatura entrada °C 295
Temperatura salida °C en el simulador
Presion Entrada Kg/cm2 15,5

Presion salida Kg/cm2 14,5

No Pases 2

No. Bafles 12
Espaciamiento mm 250

Material CS+3mmCA
Diémetro del Shell mm 890

Factor de ensuciamiento m2 °C W 0,0004

Caida de presion Kg/cm2 1.0

Una vez implementado el intercambiador de calor a la entrada del proceso se obtiene los

siguientes resultados como se muestra en la tabla 3.6
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Tabla 3.6. Resultados de la simulacion Intercambiador Riguroso.

HxRig (Summary) uUoM E3
HX Name E3
H¥ Description E3
Shell Side Thermo Method SRE0
Tube Side Thermo Method SRE0
Shell Side Feed Stream(s) MPSTEAM
Shell Side Product Stream(s) COND
Tube Side Feed Stream(s) 27
Tube Side Product Stream(s) 512
Mumber of Shells in Series(User

Input) 2
Mumber of Shells in Parallel{User

Input) 16
Mumber of Tube Passes per

Shell{User Input) B
Tube Side Fouling Resistance(User

Input) hr-m2-C/kcal 0,000409632
Shell Side Fouling Resistance hr-m2-C/kcal 0,000409609
Duty kcal { hr 5002418.014
LMTD C 2317176775
LMTD Correction factor (Ft) 0,932227332
U Walue with Fouling kcal/hr-m2-K 43,43380733
UJ Value without Fouling kcalthr-m2-K 45 27389181
Exchanger Area m2 9595,087286
L"A, kcal/hr-K 416751,5242
Tube Bundle Weight kg 7348 565395
Empty Shell Weight kg 5736,923369
Tube Side product temperature C 2167018536
Tube Side pressure drop per shell kg/cm?2 0,048673933
Tube Side Feed Pressure kg/cm?2 4,9999599588
Tube Side Product Pressure kg/cm2 4,902654944
Shell Side Product Temperature c 199,0096344
Shell Side Pressure Drop per Shell  |kgicm2 0,007295603
Shell Side Feed Pressure kg/cm?2 1650000012
Shell Side Product Pressure kg/cm2 15,48541005
Area per shell m2 299, 7736024

Anadlisis de resultados:

Manteniendo como criterio que no hay pérdidas se plantea en el capitulo I1.
Qg = Qc en las corrientes de crudo reducido y de vapor, se obtiene el valor calculado de

la temperatura de salida del liquido condensado (T>) que es:

Qg= mxcpxAT
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Donde:

m= 186460.0 Kg/h, Cp=0,515kcal/kgx°C, t2=214°C y t1=130°C.
Qg=8.07kcal/h,y Qg=Qc

Qg= mxcpx(T2-T1), y T2= T1- Qg/ (mxcp)

m= 172572.54 Kg/h, cp=0.52 kcal/kg, T1=295°C.también
T,cal=205°C.

Por otra parte se compara el valor calculado de la temperatura con el valor que se
obtiene en el simulador y se corrobora si el error es menor de un 10%. A continuacién
se muestra en la tabla 3.7 la corriente liquido condensado que se obtiene a la salida del

intercambiador en el simulador.

Tabla 3.7 Corriente de vapor en la salida del Intercambiador Riguroso.

STREAH 'COHD®

TOTAL UAPOR
RATE, KG-MOL/HR 957.9201 8.5264
TEWHPERATURE, C 10981 10981
PRESSURE, KG/CH2 15.40 15.40
MOLECULAR WEIGHT 188153 188153
FRACTION C.4O48E-8Y4

Temperatura Simulados —Temperatura calculada

% Error = x 100, (Ec.3.1)

Temperatura calculada
Error = 2,93%

Se considera ademas que se incrementa el consumo en esta utilidad al implementar el

intercambiador, por lo que la cantidad de vapor que se necesita aumenta.

En la tabla 3.8 que aparece seguidamente se muestra la corriente de crudo reducido a la

salida Intercambiador Riguroso en el simulador.
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Tabla 3.8 Corriente de vapor en la salida del Intercambiador Rigoroso.

STREAM "%12", "salida cvudo reducido®

TOTAL LIQUID
RATE, KG-HMOL/HR 308_8811 308_8811
TEMPERATURE, C 214 .18 214 .18
PRESSURE, KG/fCH2 L4.98 L.98
MOLECULAR WEIGHT LTFTF _B24h4D LTFF _B824L9
FRACTIOHN 1.48408

Del analisis realizado se concluye que el error calculado es menor de un 10%, por lo
que al implementar el intercambiador se logra alcanzar 214°C a la salida del mismo, y
se alcanza 404°C a la entrada de la torre, siendo esta alternativa desde el punto de vista

tecnico valida para incrementar la temperatura.

Nota:Aclarar cuando se habla de un intercambiador se refiere al banco de

intercambio.
3.4.2 2% Alternativa

En la segunda alternativa para incrementar la temperatura del residuo atmosférico hasta
el valor adecuado se pasa la materia prima por los intercambiadores E-002 y E-009
aprovechando la energia de los cortes laterales de torre. Estos intercambiadores se
conciben en la base de disefio para enfriar el segundo y tercer corte lateral de la torre al
intercambiar con el agua y producir vapor. A continuacion se muestra en la fig. 3.6 la
simulacion del caso Il, donde se interconecta una nueva linea desde los tanques de
materia prima a 7 kgflcm’hasta el intercambiador (E-002), de este hasta el
intercambiador (E-009), otro tramo y desde este intercambiador hasta el depdsito de

alimentacion, aguas abajo que aparece a la entrada del proceso.

o ™ e ==, O
— F -
= S e S, - Y
- N e SRR e - x
e el S -
v = & - -. - -
2 e = i —ttg
l é A - -
- s - »
. i

Fig. 3.6 Simulacion caso2.
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Andlisis de resultado:

En la tabla 3.9 se muestra la corriente de salida del crudo reducido que se obtiene al
intercambiar la materia prima que viene a 130°C, con los cortes 2%° a (257.80°C “S15")
y 3a (317.84°C "S12") de temperatura respectivamente, de la torre, dadas en las tablas
3.8y3.9.

Tablas 3.9 Cortes laterales de la torre.

STREAN '$15" STRERI 12"
TOTAL LIQUID TOTAL LIQUID

RATE, KG-HOL/HR 3707425 370.742% RATE, KEG-HOL/HR 98,9192 98.9192
TEHPERATURE, C 257.80 257.80  TEWPERATURE, C 37,84 317,84
PRESSURE, KG/CH2 13.18 1318 PRESSURE, KG/CH? 13.90 13.38
HOLECULAR YEIGHT 8. 7747 JuB.77NT HOLECULAR YETGHT 28,7514 428.7514
FRACTION 1.0000  FRACTION 1.0000
ENTHALPY, KCAL/KG-HOL 45202.9782 452023702 ENTHALPY, KCAL/KG-HOL 71408.238%  71408.2384
CP, KCAL/KG-C 9.6356 0.6356 CP, KCAL/NG-C 0.6736 0.6736

Tabla 3.10 Corriente de salida de crudo reducido a la salida de los Int.E-002 y E-
009.

STREAM "53°
TOTAL LIQUID

RATE, HG-HMOL/HR 3908875 390_8B87GC
TEMPERATURE, C 214.808 214 .88
PRESSURE, HKG/CH2 3.0a8 3.88
MOLECULAR WEIGHT 477 8249 L¥F.B249
FRACTIOHN 1.0808880
ENTHALPY, KCAL/KG-HMOL L¥FEE_ 1981 L¥FEE 1981
CP, KCALSYKG-C a.5932 a.5932

Analisis de resultados

Se considera ademas que la produccion de vapor en la unidad disminuye, por lo que se
hace necesario, traer este utility de la red. Siendo necesario en el proceso a consumir

39255 kg/h de vapor. El reporte se muestra en el Anexo IX.

Del andlisis realizado se concluye que al intercambiar el crudo reducido con los cortes

se logra aumentar la temperatura hasta 214°C a la entrada y hasta 404°C a la entrada de
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la torre, siendo esta alternativa desde el punto de vista tecnico valida para incrementar la

temperatura.
3.4.3 3" Alternativa

En la tercera alternativa a simular se introduce una modificacién al modelo caso de
estudio al incrementar la capacidad en el horno para alcanzar los parametros en la

alimentacion a la torre de vacio.

Para aumentar la capacidad del horno se propone adicionar una camara de combustion
con dos quemadores, de igual forma a las condiciones propuesta por el disefiador.

Seguidamente aparece la fig 3.7 que muestra el caso 111 simulado.

Fig. 3.7 Simulacion caso 3.
Anélisis de resultado:

A continuacion se muestra en las siguientes tablas el parametro fundamental en el horno
(Duty) Calor transferido, en el caso base y en la alternativa simulada. El reporte se

muestra en el Anexo X.
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Tabla 3.11 Caso Base Tabla 3.12 Caso Il
F-116-001 CA3 F-116-001 CA3
Harno Horno |
Duty M*KCALHR 17.9109 | [ Duty M*KCALHR 26.6337

Se considera ademas que se incrementa el consumo en esta utilidad al implementar una

camara y dos quemadores, por lo que la cantidad de fuel-oil que se necesita aumenta.

Tabla 3.13 Corriente de salida del horno.

TOTAL

RATE, KG-MOL/HR 4563875
TEMPERATURE, C LAy _ g8
PRESSURE, KG/CHZ 4 _L4O98E-81
MOLECULAR WEIGHT 411 . 1486
FRACTIOHN

ENTHALPY, KCAL/fKG-HMOL 005204679
CP, HKCAL/KG-C a.70828

En este caso se puede concluir que al simular el proceso afiadiendo una camara y dos
guemadores es necesario aumentar la cantidad de calor, para lograr mayor transferencia
en el horno, para alcanzar la temperatura de 404°C en el crudo reducido a la entrada de
la torre, lo cual provocara la vaporizacion del mismo y la separacion de cada
componente en la mezcla; el rendimiento en destilados depende fundamentalmente de
esta variable (Temperatura de transferencia). Siendo esta alternativa desde el punto

de vista tecnico valida para incrementar la temperatura.

3.5 Estudio- Econdmico

En todas las etapas del proceso de disefio, la estimacion de la inversion de capital total y
el costo anual de fabricacién son cruciales para la evaluacion de alternativas de

procesamiento.

3.5.1 indices de costos

El costo de compra de un equipamiento de proceso se obtiene generalmente a partir de
proyecciones, ecuaciones 0 cotizaciones de vendedores. Sin embargo, los costos no son
estaticos. Debido a la inflacion generalmente se incrementan con el tiempo. Entonces,

las proyecciones y ecuaciones generalmente se aplican a una fecha en particular,

Pagina 58



Capitulo lll: Resultado y Discusion

usualmente mes y afio 6 para un promedio de un afio en particular. Cotizaciones de los
vendedores son aplicables solo para uno ¢ dos meses. Una estimacion del costo de
compra para una fecha posterior es obtenida multiplicando el costo para una fecha
anterior por la relacion entre un indice de costos | en la fecha posterior al indice del

costo hase, como se muestra en la formula:

Costo = Costo base X — , (Ec. 3.2)

base

La revista Chemical Engineering publica uno de los indices mas conocidos para
actualizar el costo de plantas quimicas, de la misma se toman los datos de los afios 1998
[que representa el valor del indice base, el cual se trabaja segun la grafica de (Lyons,
Jennifer and White.W, 2002), y se obtiene el costo del intercambiador a partir del &rea,
asi como el costo del horno con el valor del dutty] y 2010 (que representa el valor del

indice actualizado).

El estudio econémico se realiza en cada alternativa segun la siguiente formula:
Costo total= Costo ¢, + Costo pjr + COStO jng, (Ec. 3.3)
3.5.2 Alternativas a Evaluar

1) Para la primera alternativa que consiste en montar un intercambiador de calor

riguroso se tiene que el costo total de la inversion se calcula de la siguiente manera:

Con el valor del area/Shell obtenida en el simulador, se calcula el costo del equipo

segun tabla que se muestra en el Anexo XI.
Costo del Intercambiador= 60.000 USD

El costo de equipo se actualiza como se muestra en la tabla 3.13, segun la (Chemical
Engineering. 2010) con datos del indice de costo general para procesos, para el afio base

y el actual.
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Tabla 3.14 indice de costo

Afo Indice
1998 389.5
2010 550.80

Costo equipamiento= 85.000 USD (actualizado) x 32 shell = 2.72 MUSD

Costos de Mantenimiento= 6 % del costo del Equipamiento. Segun (Perry, 1991)

Costos de Mantenimiento = 163200.00 USD

Gasto en Salario: Se considera el siguiente grupo de trabajadores para realizar el

montaje e instalar el banco de intercambio (32 intercambiadores).

Tabla 3.15 Gasto en Salario.

Trabajadores Tarifa horaria Horas Gasto en Salario
trabajadas

Mecénico A 3.5562 32h 113.79

Mecanico B 3.4713 32h 111.08

Mecénico C 3.2450 32h 103.84

Soldador A 3.5562 32h 113.79

Soldador B 3.4713 32h 111.08

Total USD 553.58x 32=17714.56

Materiales de construccion: 15.9 % x Costo del Equipamiento (acero, actividades de
maquinado, soldadura, taladrado, mandrilado, fundicion, entre otras.) segun (Lyons,
2000).

Materiales de construccion: 432480.00 USD

Tabla 3.16 Costo en utilidades.

Utiles Consumo(t/n) | Precio(usd/t) Costo total(usd)

Vapor 17.26x24h 61.00 25268.64

Costo total: 3358662,56 USD (3.36 MUSD)
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2) Para la segunda alternativa que consiste en montar un tramo de tuberia se

tiene que el costo total de la inversion se calcula de la siguiente manera:

El material de la tuberia es A-106 (acero al carbono), las valvulas A-216 WCB, los
codos de 90 grados WPB y las bridas A-105 ( tipo deslizantes), los esparragos
A193/B7.

El calculo de los precios se efectla basado en experiencias. Al revisar el inventario
existente de facturas en los almacenes de la unidad de mantenimiento de la refineria
actual, se toman los siguientes datos para realizar los calculos de los costos de los
materiales y accesorios. Los metros de tuberia se calculan a partir del plot-plan que se
ejecuta ahora en la base de disefio de ingenieria basica segun se muestra en el Anexo
XII.

Tabla 3.17 Materiales y accesorios de tuberia.

Accesorio unidad | Costo/unidad | Costo total
(usd)

Tuberia 220m 103.04 22660.00

Vélvulas de Cufa | 6 1096.16 6576.00

Esparragos 1760 6.11 10753.60

Bridas 110 93.78 10315.80

Codos 6 259.70 1558.20

Costo total interconexion: 51863.60 USD

Costo de mantenimiento: 6% Costo Equipamiento, segun (Perry, 1991)

Costo de mantenimiento: 3111.82 USD

Costo en salario + Costo en montaje: 5%Costo Equipamiento, segun (Perry, 1991)

Costo en salario + Costo en montaje: 2593.18 USD.

Se considera ademas, que en estos intercambiadores (E-002 y E-009), se producia una
cantidad de vapor de 18737,57 Kg/h que posteriormente se consume en el proceso,
siendo necesario incorporarlo de la red. El intercambiador E-108 que intercambia con
el tercer corte de la torre genera 13371.94 kg/h.

Pagina 61



Capitulo lll: Resultado y Discusion

Costo Adicional del vapor: 18.7t/hx24hx61= 27376.80 USD

Costo total: 84945.40 USD

3) Para la tercera alternativa que consiste en adicionar una nueva camara con
caracteristicas técnicas correspondientes a las ya existentes en el horno se calcula

el costo como se muestra a continuacion:

Como se hizo referencia en el epigrafe 3.2.5 para esta alternativa se incrementa la
capacidad adicionando una camara de combustion con dos quemadores.

Siendo el costo del horno:
Costo del Horno: 3.57 MEUR, siendo el cambio: USD es EUR / 1.41
Costo del Horno: 5.03 MUSD.

Si se tiene que el horno esta conformado por dos camaras idénticas, entonces el costo de
una seria igual a:

Costo de la camara: 5.03 MUSD/2

Costo de la camara: 2.51MUSD

Se considera ademas el consumo de fuel-oil en el horno

Tabla 3.18 Costo utilidades.

Tomando como referencia el precio del dia (1 agosto 2012)

Utiles Consumo(t/h) Precio(usd/bbls)
Fuel-oil 3,98x24h 98.54

Se multiplica por un factor de conversion segun la temperatura y viscosidad del fuel-oil

de barriles a toneladas = 1tonelada equivale a 6.4 bbls
Costo de fuel —oil: 60240.26 USD

Costo total: 2577090.26 USD (2.58 MUSD)
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3.6 Conclusiones Parciales lll.

1. En la construccién del Diagrama de flujo hubo que afadir equipos que no
existian para lograr la temperatura adecuada.
2. El modelo responde de manera l6gica ante una variacion de la temperatura y se

ajusta al caso base.
3. El analisis econdmico de las alternativas arrojo que la segunda alternativa (la

conexidn de una nueva linea), es la menos costosa.
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Conclusiones

El analisis bibliografico realizado sobre los procesos de destilacion atmosférica y al
vacio, el estudio de los procesos y equipos de transferencia de calor, asi como los
métodos termodinamicos existentes y los softwares utilizados en la simulacion de los
procesos de destilacion, le permitieron a la autora la descripcion y simulacion de la
planta objeto de estudio.

La comprobacion de las condiciones de temperatura de salida de la unidad de
destilacion atmosférica, permitié determinar las alternativas que se proponen para
lograr los rendimientos esperados en la torre de vacio.

Las simulaciones realizadas permitieron comprobar que las tres alternativas
seleccionadas son técnicamente validas.

El analisis economico realizado a las tres alternativas permitio definir que la conexién
de la linea es la mas adecuada con respecto a implementar los intercambiadores ya que
con la misma se ahorra 3.27 MUSD y con respecto adicionar una nueva camara al
horno se ahorra 2.49 MUSD.
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Recomendaciones

1. Proponer la aplicacion de la interconexion de la linea hasta los intercambiadores
(E-002 y E-009), como la mas adecuada para aumentar la temperatura del

residuo atmosférico en la unidad de destilacién al vacio.
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Glosario

ADUL1: Unidad de destilacion atmosférica.
VDUL: Unidad de destilacion al vacio.
LLVGO: Gasoil ultra ligero de vacio.
LVGO: Gasoil ligero de vacio.

GH2: Hidrofinadora de Diesel.

HCK: Hidrocraqueo severo.

DCU: Unidad de Decoquificacion.
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Anexos

Anexo |. Proceso de conversion

100%
80%
60% Pesados
0% ® Medios
50% M Ligeros
0%

ACTUAL  EXPANSION

Anexo Il. Diagrama de Flujo
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Anexos

Anexo lll. Seleccién del Método termodinamico
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Anexos

Anexo IV. Seleccion de los parametros del

intercambiador

TEMA

Tubo y Carcaza

TABLA 2.A (UNIDADES SI)
INFORMACION REQUERIDA PARA EL DISENO DE INTERCAMEIADORES
DE CALOR

Comunmente usados en

Diseno Basico (1) las refinerias

Diametro interno nominal de la 1200 mm

carcaza maxima

Peso del haz de tubos, maximo 13.6 tons

Tubos con aletas cortas (2) Si Si No
Tubos en U (2) Si Si No
Longitud del tubo 6096 mm >7315 mm (4), 7315 mm

D E del tubo y espesor minimo
de la pared

Servicio de agua de enfriamiento

— No ferroso

— Ferroso (3)

(5), 6096 mm, 4877 mm

19.0 mm—1.65 mm
2540 mm-2_11 mm

Servicio de hidrocarburos — Ferroso 19.0 mm—2.11 mm

Alterno | 2540 mm=2_11 mm

Material del tubo — Servicio de Acero al carbono (3)
agua de Admiralty o

enfriamiento

aluminio—bronce

Las dimensiones tipicas son:
Diametro del tubo | Separacionentre tubos | Configuracion

518 | 13/16 | Triangular
5/8 718 Cuadrada
5/8 7/8 Cuadrada girada
314 15/16 Triangular
3/4 1 Triangular
3/4 1 ! Cuadrada
3/4 1 Cuadrada girada

1 1-1/4 Triangular

1 ! 1-1/4 Cuadrada

1 E 1-1/4 : Cuadrada girada
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Anexo V. Selecciéon de los coeficientes
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Anexo VI. Seleccion del tipo de intercambiador
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Anexo VII. Seleccidon de la clase de la tuberia

Temperature
_ Max Pressure
Pipe Rating Desi Range CA
i esign ;
Claes Service Note 1 Design Material m Gasket Valve Type
( ) (Kg/cm2)
{°C)
Gate
300# cs Spirak-wound, 316 g:::i:i
03C52501 | Chemical Injection 492 11066 3 winding, Texbe | gal
RF Carbon Steel grapaite i ied
wiinner & outerrings | 1ps weg)
Trim 8
[ Epaésnc Gate
[ Spiralwound, 316 | Globe
03CS250K| Frocess o 6 410250 s 3 winding, flexible | Check
RF Carbon Steel graphite filled
Caustic Service wiinner & outer rings | (A105, WCB)
Tim 9
i Flushing Cil
I Fuel il Gate
[LPS Globe
F Prm:es; 300% cs Sp!ral_»wuund,_ 316 Check
3cs2s0p| LaNtAIT 48 410425 3 WxEfleatl) | Ao
t- Slop Qil RE Carbon Steel graphite filled
| Wash Water el wiinner & outer rings (A105, WCB)
{ HCO Flushing Qil .
| LCO Flushing Oil Tiim 8
| oily sewer

Anexo VIII. Datos del horno

CLIENT/PLCamilo Cienfuegos Refinery Expansion - [ . P
Technip Scope fEChmp o HQCEC:===
g——

PARTIAL | PARTIAL
CDU & VDU FIRED HEATERS 1 !
ITEM FIECES
TECHNICAL DATA CURREMCY:  EURx 1,000
FLOW HEAT DESIGN COILS MATERIAL SOOT_| ORIG. | UMIT | QUANTITY| #eserdas | FINAL
SERVICE RATE ABS. EFF. | PRESS|  RaD. CONY. STACK | BLOW |CURR.| COST kKa) | &smngare | cosT
Tt MK calth Katenz (EURIKg.)
Wazuum Heater 22 03| 00|  BE| AMZTRINL | AMZTRIAL|  Eim ¥ 525,000 35689

-Harizontal Tubes Single Cell Bow
C-002 A1E : Combustion &ir Foreed Fan
C-003: Flue Gas Induced Fan
E-[12 : &ir Preheater

COther Special Equipment included in the supply:

- 12 Sootblowers | |

TOTAL CDU & ¥DU FIRED HEATERS | 526.0llll| 3.568.9| 3.568.9
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@ o | o<BnPPROJECT: EXPANSION OF CAMILO CIENFUEGOS REFINERY
PETROLEOS HC
snmm—— CLIENT: CUVENPETROL SA
DATAS HEET FOR FIRED ProjectN"  Unit Material Code Serial N° Rev. Page 2382
HEATERS
116 SP 0110 01 PC 1/56
Cllentdoc. N. 0002-00-11-116-B-P-8-05-001
Confldentlal - Not to disclose without authorization
1 Purchaser/Owner item: F-116-001
2 Location Cienfuegos, Cuba MR 0110-01
3 Unit 116-VDU1 Number Required 1
4 Service VACUUM HEATER Manufecturer
5 Type CABIN(8) Reference
6 PC |Total Heater absorbed Duty, GCal/h : 27.5 GcaWi (Dry Feed + Stop Wex 100%)- 30.3 (Design ) (1,26)
7
8 PROCESS DESIGN CONDITIONS
9 PC | Operating Case NORMAL CASE 100% (30) LPS .SuperheaSng | MPS
10 BryFeed Dry Feeti *Diy Stop Wax '
11 Heater Section Rad + Convection Rad * Convection Convection Convection
12 Service Process
13 PC | Heat Absorption GCaUh 25.14 | 25.45 0.34 1.71
14 Fluid Blend 28 Atmospheric Residue (2,19)
15 PC | Flow Rate (Dry) kg/h 186 463 210482 4150 19412
16 PC [Steam Injection kg/h (3) (30) (3) (30)
17 Pressure Drop, Allowed (Clean/Fouled) kgfem2 6.5/8.5(4) 6.5/8.5(4) 0.5 0.5
18 Pressure Drop, Cale. (Clean/Fouled) kg/ertii
19 Avg. Rad. Sect. Flux Density, Allowable kCaI/hm2 24000 24000
20 Avg. Rad. Sect. Flux Density, Calculated kCal/h m’
21 Max Rad. Sect. Flux Density kCal/hm® (5) (5)
22 Conv. Sect Flux Density (Bare Tube) kCal/hm®
23 Velocity Limitation nVs
24 Process Fluid mass Velocity kg/s-m* (10) (10)
25 Max Allow./Calc. Inside film Temp. °C
26 Fouling Factor hn>2 '¢/kCal 0.0010(9) 0.0010(9) 0.0001 0.0001
27 Coking Allowance mm. (9) (9)
28 INLET CONDITIONS :
29 PC Temperature oC 218.0 235.9 195 204.8
30 Pressure kg/cmZ (a) 9.0(7) 9.0(7) 4.20 17.3
31 PC Liquid Flow kg/h 186463 210482 _ _
32 Vapor Flow kg/h _ _ 4150 19412
33 PC Liquid Density (PT) kg/m3 858 849 -
34 Vapor Molecular Weight AN 18.015 18.015
35 PC Viscosity (Liquid/ Vapor) cP@"C 3.4/n/a 3.1 Ma 10.0159 /0.0159
36 PC Specific Heat (Liquid / Vapor) kCal/kg °C 0.61/n/a 0.62/n/a r/0.505 -/0.50
37 PC Therm.Conductjvity (Uquld/Vapor) kCal/h m °C 0.068/n/a 0.066/n/a /0.029 -/0.035
38 | PC |OUTLET CONDITIONS: (21) (21)
39 Temperature °C 404.0 403.1 360 360
40 Pressure kg/cm2 (a) 0.440 0.440 4.04 17.1
41 PC Liquid Flow kg/h 138350 167804 _ _
42 PC Vapor Flow kg/h 48113 43130 4150 19412
43 PC Liquid Density (PT) kg/m3 763 759 _ _
44 PC Vapor Molecular Weight 300.3 295.7 18 18
45 PC Viscosity (Uquld/Vapor) cP@'C 1.2/0.0093 0.8/0.0094 -10.0228 -/0.023
46 PC Specific Heat (Liquid / Vapor) kCal/kg "C 0.74/0.68 0.74/0.68 /0.495 -/0.52
47 PC Therm.Conductivity (Liquid / Vapor) kCal/h m °C 0.052/0.030 0.052/0.031 10.043 -10.045
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Anexo IX. Reporte caso Il simulado

Hx (Summary)

E-116-002

E-116-009

HX Name E-116-002 E-116-009
HX Description E-116-002 E-116-009
Hot Side Thermo Method SRKO01 SRKO01
Cold Side Thermo Method SRKO01 SRKO01
Hot Side Feed Stream(s) S5 AR11
Hot Side Product Stream(s) AR1 S3
Cold Side Feed Stream(s) S15 12
Cold Side Product Stream(s) 18 33
Product Stream Phases
Duty 6397463.18 2301091.06
FT Factor 1 1
LMTD 0.01 0.01
MTD 0.01 0.01
U*A 639746318 230109106
Hot Pressure Drop 0.99999998 0.99999998
Hot Product Temperature 192.854716 213.999994
Hot Product Liquid Fraction 1 1
Cold Pressure Drop 0.99999998 0.99999998
Cold Product Temperature 177.999994 233.644459
Cold Product Liquid Fraction 1 1
Anexo X. Reporte caso lll simulado
Hx (Summary) F-116-001 LPS MPS |
HX Name F-116-001 LPS MPS
HX Description F-116-001 LPS MPS
Hot Side Thermo Method BK1001 SRKO01 SRKO01
Cold Side Thermo Method BK1001 BK1001 BK1001
Hot Side Feed Stream(s) N/A LP MS
Hot Side Product Stream(s) N/A LP1 MP1
Cold Side Feed Stream(s) S13 N/A N/A
Cold Side Product Stream(s) FEED N/A N/A
Product Stream Phases

MP1 N/A N/A Vapor

LP1 N/A Vapor N/A

FEED Mixed N/A N/A
Duty 247744445 335884.994 1523340.36
MTD 0.01 546.50492 551.661593
U*A 2477444449 614.605618 2761.36744
Hot Pressure Drop N/A 0.49999999 0.49999999
Hot Product Temperature N/A 360.000024 360.000024
Hot Product Liquid Fraction N/A 0 0
Cold Pressure Drop 8.55999978 N/A N/A
Cold Product Temperature 404.000024 N/A N/A
Cold Product Liquid Fraction 0.51263985 N/A N/A
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Anexo Xl|. Selecciéon del costo del Intercambiador

Shell & Tube Heat Exchanger
Purchased Equipment Cost
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Anexo Xll. Determinacion de los metros de tuberia
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